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INTROWCCION 



IMPORTANCIA DEL ETIL:CNO 

El etilono ocupa un papel importantísimo en el campo 

de la petroquímica que ha tenido un :profundo efecto :3obre ·

la industria química en un período de tiempo asombrosamente 

corto. 

Hasta 1930� el uso químico Jel otileno estaba reduci

do a un plano secundario en las destilerías de petr6loo 9 y 

en el mercado�uímico su importancia se limitaba a la produ� 

ci6n de alcohol etílico y óxido de etileno. 

Sin embargo, en la segunda Guerra Mundial, el etileno 

tuvo una gran prominencia, así como otros derivados del pe

tr61eo. 

La gran demanda de estireno, resultó en corresponden

cia una gran demanda de etileno, dé tal forma y_ue fueron d� 

sarrollados nuevos m�todos para obtenerlos. 

Como resultado de ese rumbo iniciado por el estireno-

. y :i;,rofleguido inmediatamente después de la guerra por el ::�o

lietileno 9 ha sido desarrollada toda una moderna tecnología 

del etileno, poniendo a este producto en plend prosperidad

frente a los demás derivado$ petroquímicos en cuanto a su -

producción anual. 

A continuación se da una tabla para aprox.imar una i-

dea en cuanto al porcentaje de etileno utilizado en U.S •. A. 

por las industrias subsidiarias durante esta última década: 
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1950 

Oxido de etileno 29 

Alcohol etílico 34 

Polietileno 4 

Estireno 12 

Cloruro de etilo 10 

Di cloruro de Etilo 

Otras 11 

T O T .A L : 100% 

USOS DEL ETILENO 

1958 1960 

30 31 30 

25 24 21 

14 22 25 

10 10 9 

8 7 7 

6 6 6 

6 2 

100% 100% 100% 

Mientras se discute acerca de cuales son los deriva -

uo� que abarcan la casi totalidad del etileno producido,los 

productos �erminados de tales derivados son extremadamente 

numerosos y tienen un marcado efecto en la economía química • 

. A continuaci6n se· da un cuadro acerca de los :productos 

obtenidos a partir del Etileno. 



ETILENO 

Etilen clor 
hidrina -

Oxido de 
Etileno 

Di cloruro 
de etileno 

Cloruro de 
etilo 

Etil ben 
ceno 

Alcohol 
etílico 

Eter die
tético 

Polietileno 

3 

Etilen glic. 

Etilen Acrilonitrilo 
Cianidrina 

Etanol Cloruro de 
Aminas Vinilo 

Etil 
celuloAa.3 

T E L 

Estireno 

Acetalde
hído 

Amin,::S 

Acetaldol 

Anhídrido 
acético 

Acido 
acético 

Pentaeritrol 

.Aoido 
n-butílico

n-Butanol

n--:Sutiral
dchí<lo 

Acetatos 

Los derivados del etileno, deben su existencia a 12 --

0:ran versatilid::.i.d J.el etileno para asociarse ,debido a su do:¡. 

ble uni6n. 

Así, el etileno ae combina conr-;igo mismo bajo condici,2 

nea catalíticas especiales para formi:...r polietileno s6lido y 

,la naturalez.:i del producto final e3tá eatrechamente ligada a 

lcis condiciones de operación usadas, 

Una grán atención investigativa está recibiendo la cop,2 

limerizaci6n de etileno y propileno, lo que puede llevar a -

una gran demanda de nuevos polímeros. 
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Bajo condiciones ácidas el etileno se hidrita para pro

ducir en un caso: eter diet!lico, y en otro alcohol atíli

co. E;Jte último r,uede Ger oxidado a acetaldehído, c
L
ue er:: el 

:;:mnto de l artida para un gran número de derivados, ácido acé

tico� anh. acético, acetatos, n-butalclehído, n butan3.l y pen

traeritrol. DeriV:i:<los Jel n-butiraldehído y n-butanol, t;:,les 

como ác. butílico, 2-etil exanol y Gu;3 ésteres represeircan u

na creciente demanda de etilono. 

L.s� alq_uilaci6n de benceno con etileno en presencia de · -

cloruro de aluminio, conduce al etilbenceno �ue �uede sor des 

hidrogenado a e,Jtireno. La hi.lroclorinaci6n de etileno es pra_Q 

ticada comercialmente para dar cloruro de etilo, el punto de 

:,;n.rtida para el plomo tetraetilo y la etilcelulosa. 

TECNICA DE PRODUCCION DE ETILENO 

Cua.ndo un hidrocarburo 
II 

ya sea parafínico, olefínico, -

naft�nico o aromático es sometido a ciertas condiciones de 

tcmper3tura durante un determinado tiempo, se obtiene de ésto 

una mezcla compleja cubriendo una am1,lia zona de pesos nolecE 

l.:.,res y tipos. El proce�·rn es esencialmente de deshidrogenaci6n 

e 1 cual, en ;5eneral, está acompañado de polimerizaci6n y rea_g 

cionea entre 1;roduc·cos _;_1ara formar estructur8.s de anillos del 

tipo aromático u olefínicos, 

Los productos parafínicos inferiores, suelen dar mezclas 

simples de productos, pero la complejidad se acrecienta cuan-

do se �leva el peso molecular del hidrocarburo de alimentación. 
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El .etileno es uno de los productos que se forman, y e� 

ta producci6n en grandes cantidades fu1 realizada con el ad

venimientodel cracking catalítico. 

En la actualidad, una gran fracci6n de etileno petro

�uimico es recuperado de los gases de destilería, y la dis

posici6n de tal etileno co1.110 combustible, es un hecho del p� 

S::.dO. 

El etileno de los gases de destilería proviene casi en 

su totalidad de los procesos de cracking catalítico. 

Entre las tácnicas de cracking se pueden mencionar a 

título ilustrativo: 

1). -Pir6lisis por el uso de hornos tubulares por d(J11"tro 

de los cuale3 pasa la alimentación. 

2).-Proceso catarole: Se produce el cracking térmico y 

lue:10 una aromatizaci6n por catálisis. 

3).-Pirólisis utilizando esferas calentadas. 

4).-Pirólisis por arena fluidizada calentada. 

6).-Cracking autot�rmico: el calor es producido �or 

combustión de una parte de la alim-a:1tación. 

TBCNICAS DE SEPARACION Y PURIFICACION DE ETILENO 

f.lLCCION DE PUHIFICACION .- Este1. sección de la planta ;1irve p� 

ra remover las impurezas extrafias de los gases contenidos en 

L.1 materia prima antes ele la separaci.6n de los hidrocarburos 

1;rincipales. 

El gas de refinería es primeramente comprimido en m1 corn 
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presar de varias etapas, equipado con un enfriador intermedio 

y un separador de líquido, entre los cuales la fracci6n c4+
condensa y es eliminado como líquido. 

A fin de facilitar la función com_presi6n por elimina

ci6n de tales líquidos, el enfriador intermedio y la elü.:.lina 

ci6n, reduce la tendencia a la polimerizaói6n que podría lle 

var a un exesivo ensuciamiento del equipo. 

El gas comprimido a 100-200 psig es pasado luego a un 

e�uipo de adsorci:n-desorción de etanolamida y posteriormen

tea un depurador cáustico para eliminar los agentes ácidos: 

co
2

, sulfuro de carbonilo y ácido sulfidrioo.Los gases efluea 

tes del desorbedor, constituyen la materia prima para proc� 

sos secundarios, tales como la producción de azufre elemental 

y compuestos sulfurados. El depurador cáustico sirve como un_! 

dad de depuración cuando es usada conjuritamente con un siste

ma de etanolamida. 

El gas limpio del depurador es pasado luego por un reci 

pfente para remoción del acetileno y el metilacetileno, así -

tambien como otros altos acetilenos y olefinas. El acetileno 

y los compuestos diolefínicos pueden ser eliminados como tales 

o destruidos por una hidrogenación selectiva.

Luego de una compresión de 400-600 psig el gas es enfria 

do��-.Y pasado 11or una batería de secadores, los cuales contienen 

m-:t aecador sólido tal como sílica gel o alúmina activada y sir 

ve para reducir el contenido de agua. 

Tales secadores operan cíclicamente; la regeneración se 
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hace por purgas alternadas a 400ºF con va¡-1or a flujo de gases. 

La remoci6n de aguas de los gases es extremadamente im

portante por los hidratos de hidrocarburos s6lidos y por el 

hielo que pueden formar, y �ue traen serias dificultades que 

deben ser evitadas en los sucesivos fraccionemientos a bajas 

temperaturas. 

SECCI0N DE RECUPERACI0N.- De los secadores, el gas es enfriado 

y luego enviado al demetanizador. Es-ta importante unidad -

1ue es un fracci6n�miento a baja temperatura - sirve para se

parar, tan precisamente como sea posible, los componentes de 

c2 + de los otros vapores, conteniendo hidr6geno y metano los

r::_ue son utilizados generalmente como combustibles. Todas las 

torres de fraccionamiento del esquema estan caracterizados 

por las condiciones de refrigeraci6n en cabeza. 

Una modificaci6n de algunas plantas es que el demetani-

3ador está en el final del esquema de recuperaci6n. De tal -

forma, úl dc�tc.nizador es usado primeramente, saliendo por 

cabeza c2+ y livianos que luego son mandados al demetaniza

dor. Esta prctica reduce la carga del demetanizador. 

Los gases c2+ del fondo del demetanizador son luego frac

cionados en un deetanizad.or donde la f'racci6n c2 es tomada

:por cabeza y c3+ eliminada por fondo. Esta columna 9 contenien

do 30 a 40 platos es operada generalmente a 200-400 psis con 

una temperatura de cabeza de alrededor de 0ºF. 

DFMETANIZACI0N.- La demetanizaci6n térmica es aplicada en los 

�rimeros pasos de la reriuperaci6n de producto final; y abarca 
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la recuperaci6n de metano, hidr6geno del grupo de hidroc�-:i.rb� 

ros c
2+

. Se han desarrollado dos esquemas generales p¿ra 

este proceso: 

1).- Se emplea la absorción a 450-500 psig y 70-80 °F, 

seguido .por desorci6n a 400-425 psíg y 430-460 °F utilisando 

un aceite altamente aromático de una reacción de pir6lisis 

como aceite selectivo. Este aceite es selectivo para c2+ com

l)E-totos. 

2).- Es el m�todo mas popular y es de fracci6namiento 

a bajas presiones. Por el uso de al tas presiones ( 400-6_00 psig 

s- e::;:treu:.as temperaturas bajas (-90 a -140°F); esto es posible

con. un bajo porcentaje de reflujo y solamente 20 a 30 platos 

};JJ.ra obtener un alto grado de eliminaci6n sobre cabeza de hi 

dr6geno y metf;ino. Se persigue una pérdida de etileno por ca

beza, contrarestado con un mínimo de metano en el c
2+ del fon

do. 

A continuación se dan dos "flow-seet" de instalacion0s 

�enorales de-etileno •. 

0PERACI0N DE FRACC0NAMIENT0.- Se realiza en una simple col"U¿!! 

na de destilaci6n. Sabiendo que lD. temperatura crítica del e 

-tileno es 49 ºF, es necesaria una refrigeraci6n de algunos gr!: 

dos para condensar el reflujo de etileno para la columna. 

En la prétctica, ea requerida una gran refrigeración y 

la temperatura de cabeza. de la. columna de destilaci6n esta en 

el rango de -140 a -25O °F. El disefto en el mátodo de fraccio

miento estará en los requerimientos de los procesos a bQjas 
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temperaturas. 

Operaci6n a 450-600 lb/sq.in .- El gas de alimentación 
·, 

comprimido, en el cual la mayoría le c5+ deben ser elimina--

dos, luego es llevada a 50-60°F por �ntercambio con el refri 

gerante de alto nivel. 

En esta operación resulta la condensaci6n de lci mayoría 

del vapor de agua contenido en la alimentación. 

El reato del vapor de agua se elimina por pasaje a tra 

v�s de un desecante sólido. 

El siguiente enfriamiento de la 2limentaci6n es obten_! 

do por intercambio con el producto de cabeza del demetaniza

dory en algunos casos por e�aporación del refrigerante de a1 

to nivel. 

La alimentaci6n entra a la columna con una temperatura 

de alrededor de O ºF, y asta en algunos casos es inferior a -

-75 °F. 

El d.emetanizador es una simple torre de burbujeo. El e 
-

tileno producido es ordinariamente usado como refrigerante -

para el reflujo condensado de la columna. 

El l:!niite de la temperatura tope es de alrededor de -

-l400F. El producto de cabeza es extraído como vapor, y puede 

_ser expandido adiabáticamente para bajar su temperatura y re

cuperar el etileno adicional. 

Los rangos de temperatura de alimentación es de 50 a -

·lOO•F dependiendo de la composici6n sobre el fondo y grado de

eliminación de metano deseado.
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El recalentamiento de vapores está reemplazado por in

tercambiadores de baja presi6� dG vapor. 

Los vapores del fondo conteniendo etileno y cr ···1ponentes 

más pesados, con menor cantidad de meta.no, es subsiguienteme,E 

-te p:o cesado para purificación del etileno. 

COMPARACION DE LOS PROCESOS.-

El siguiente criterio es importante en la selocci6n de 

un método de demetanizaci6n. 

1).- Selectividad 

2).- Eficiencia de separación 

3).- Recuperación de etileno 

4).- Energía necesaria 

5).- Pretratamiento de la alimentaci6n 

6).- Productos derivados 

7).- Flexibilidad de la operaci6n. 

DI.AGRAMA GEN.8RAL DE OPERACION .-

Como diagrama de operación, se adoptará. el que fi3ura 

en el �lano N° 1. 

La etapa de recuperación se podría realizar tambicn 

por el siguiente diagramá. 

La torre demetanizadora es un equipo que debe trabdJar 

a altas �reaiunes y bajas temperaturas. El material que se de 

bor2i emplear en su fabricación deberá ser de primerísima cal_! 

dad, y las condiciones de trabajo hacen de él un ec1uipo deli

cado. 

Se deberá procura!'-, por consiguiente, que sea un equipo 
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de menor tamaHo posible para disminuir_su costo.

Esto se logra haciendo que el caudal de gas que �aGa --

por 61 sea el menor posible. Para lograr esto se coloca el �

demetanizador despu�s de haber extraíd6 c3+ para disminuir el•

"liam2.üo del equipo ( tal como se />bserva en el dia.::,ram.:J. ¿rn.torior). 

Pero como en nuestro ca�o, por 1� composici6ri de la mez

cla en que el c3+ existe en pequeuo porcentaje, &l colocar el -

clemetanizador en 1,rimer lugar es múy l'eq_ueüo, el ahorra de ta- -

m,:1úo en equipo, pero sí es importante la su}Jresi6n del corn;)ri -

sor intermedio entre las torres deetanizadora y deruetanisado- -

ra. 

En nuestro Diagrama de operaci6n (plano N ºl), es de� 

cer notar que el deetanizador trabaj& a un� presi6n menor que 

el demetanizador. Esta disminuci6n de :.;,resi6n se logra, :i:>·'·rte 

por la pérdida de carga en la columna del demetanizador y par · 

t0 0oloc...1nl :, una válvula de expansi6n. 

COMPOSICION DEL GAS DE ALIMENTACION 

Inertes 15,0 (fracci6n molar) 

Hidrógeno 15.4 

Metano 3.1 

Etileno 7.8 

Etano 16 .l· 

Propileno 7.2 

Propano 6.6 

º4+ 0.9 

100.0 





ETAPA DE COMPRESION 
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ETAPA DE COMPRESION 

C.ALCtJLO DE LOS COMPRESORES

Se deben comprimir 350.000 m
3
/diu desde 2 atm. haeta 40 

atm. El gas tiene ·una t(;jmperatura inicial rle 30º C (B6 °F) 

Determinar el nd.mero de comi:;re13ores .-

El cálculo ae realiza ,i;,or tanteo aplic;1rnlo la fórmula: 

n = 1 etapa; 

n = 2 etapas 

R= {1/Pt/P
0

R
0

= � = 20 

R
0
=V40/2 = 4.47 

Aplicando el criterio de N. G. S. M,.A. p. 871 ae oor.,.oidera 

,aceptable el valor de 4. 4 7 

Ltiego, la compresión ae r�alizar� en dos eta�aa. 

Cálculo de la presión intermedia.� 

Cáloulo: P1 = 2 {40/2 = 2 x 4,47 :a; 8.94 atrn.

· De'li�rminao1_6n de la temperatura de salida ( compresor I) .�.. 
' k-1 

Fórmula a aplicar: T1 (·P1)7í: 
-y:- = -1:' 

o o 

M, C 
Donde: K - � - M.C

.P
-' .99 

Determinaoi6n de K
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m: frac. molar Cp: calor
m. el> unitaria específico 

Inhertes 0.15 9.28 1.39 

Hidrógeno 0.154 6.93 1.07 

Metano 0.31 8.97 2.78 

:Ctileno 0.078 11.40 o QQ•V;J 

Etano 0.161 13.78 2.22 

Propileno 0.073 15.77 1.13 

Propano 0.066 19.58 1.29 

º4-+ 0.009 26.16 0.24 
--

11.0l=M.Cp

Datos obtenidos de N.G.S.M.A. p. 26 para tem. media 

-t;t = 66 ºC

C�lculo de la temperatura:

11.01 
K = ------- = ,1.221 

11.01 - 1.99 

, · log T1 = log T
0 + k�

l 

. lo
g

( 
�.�)

= log 303 + 0.181_ log 4.47 = 2.5985 

Tt = 76 (aceptable)

T1 = 396 ºK

t1 = 123 ºC

Condiciones operativas del refrigerante intermedi-o.-

Tempe�atura de entrada de gas: 

Temper�tura de salida de gas_: 

Temperatura de entrada de agua= 

Deterin¡inaci6n de la cantidad-· de. líquido que separa después de 
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la primera etapa de compresi6n.

Presi6n del refri;erante: 

Temperatura de salida • 
• 

8.94 atm.( = 32 psia) 

38 ° 0 (lOOºF) 

Se aplican los criterios N.G.S.M.A. p. 127 se adopta la 

presi6n de convergencia 1000 psig. 

Con esta presión de convergencia se determinan los K en 

los respectivos graficos, conociendo la presión y temperatura 

de la mezcla.· Luego, según lo expue.:Jto en la página 165 se � 

termina la fase (o fases) del sistema. 

m K K.m m/k 

Inertes 1.5 9.00 13.50 1.67 

Hidrógeno 15.4 80.00 1.230,00 0.19 

Metano 31.0 18.00 558.00 1.72 

Etileno 7.8 6.50 50.70 1.20 

Etano 16.1 4.5 72.50 3.58 

Propileno 7.2 1.60 11.50 4.50 

Propano 6.6 1.40 9.25 4.70 

º4-+ 9.9 0.46 4.55 21.50 
.-

m=l00.00 IKm =I.o73.5o m 39.06

>¿m/k

Luego, según N.G.S.M.A. p. 127, no condensa líquido.

Determinación de la temperatura de salida (compresor II) 

Determinación de K. 
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m cP M.Cp

Inertes 0.15 9.35 1.40 

Hidr6geno 0.15 6.95 1.07 

metano 0.31 9.30 2.88 

Etileno o.os 12.08 0.94 

Etano ·0.16 14.70 2.33 

Propileno 0.01 17.90 1.29 

Propano 0.01 20.90 1.38 

º4+ 
0.01 27.80 0.28 

j M. Cp = 11. 54 

11.54 
K - ----------- = 1. 21- 11.54 - 1.99 

log tf= log 311 + 0•21 log 4�47 = 2.606 ; Tf = 404°K 1.21 

tm= 
38 

2 
131. = 85° 0 (aceptable) 

Condiciones operativas del refrigerante de 2ª etapa.-

Temperatura de entrada del gas 

Temperatura de salida del gas 

,Presión interna 

tgl = 131 ºC

Tg2 = 38° 0

Pin = 40 at (588 psia) 

Determinaci6n do la cantidad de líquido que se separa después 

de ln segunda etapa de compres16n. 

Se opera de la misma forma anterior. 
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m K Km 

Inertes 15.00 1.90 28.50 

Hidr6geno 15.40 16.00 246.00 

Metano 31.00 2.75 83.70 

Etileno 7.80 1.65 12.85 

Etano 16.10 1.25 20.10 

Propileno 1.20 0.68 4.90 

Propano 6.60 0.58 3.83

º4+ 0.90 0.27 0.24

100.00 400.00 

¿K.m > Im �¿m/k 

Segdn N.G.S.M.A. , no condensa líquido. 

Determinación del factor de comprensibilidad.

Entrada al primer comfresor: 

p ,= 2 atm. ( 29.39 psia) 

t = 38° 0 (lOOºF; 560°R) 

---

m/K 
·-

7.90 

0.96 

11.50 

4.73 

1.29 

10.60 

11.40 

3.33 

51.71 

P
8c=657 psia

Parametros críticos (de N.G.S•M.A. p.103) 
T80

=450 ºR 
·29.4

Pr =-f::-- = -- • 0.045
se 657 
t 560 

Tr = -- = -- = 1.245
T

80 
450 

de 
Con los valoreEV' P; y Tr se obtiene, segm1 tablas, 

,
.f.t =0. 9915 

Entrada al segundo compresor: 

p = 8.9 atm. (132 psia) 

(560 ºR) 
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132 
-- = 0.201 

6�7 
T =r 

560 

450 
= 1.245 

,U = 0.97/0 

Como el coeficiente de compresibilidad esta muy cercano 

a 1a unidad se toma : ,fAt. = 1.
/ 

Determinación de volrunenes específicos.

Entrada al primer compresor: 

R.T
V =- R = 0.082061 atm. = mol v =

V , e 12.78 1/mol 

Salida del primer compresor: 

0.08206 X 311 

2 

:p - 8.49 atm. 
V =

Q.082 X 396

8.49
- 3.83 1/mol

t = 12� 0 0 (396°K) 
Entrada al segundo compresor: 

P = 8.94 atm .. 

t - 38 ° 0 (311 ºK) 

0.082 X 311 
v = ----� = 2. 55 1/mol 

8.94 

Salida del segundo compresor: 

40 atm -

0.082 X 404 
t = 131 ec (,1,04 • ºK) V = = 0.827 L/mol 

40 

Salida del segundo intercambiador: 

p = 40 atm 

t = 38° 0 (311°K) 

·0.082 X 311
v = ----- = 0.718 L/mol 

40 

Vol-din.enes específicos(dados en 1/gr).-

. Determinación del peso molecular promedio: 
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Peso molecular n n.PM

Inertes 44 0.150 6.600

Hidrógeno 2 0.154 0.308

Metano 16 0.310 4.960

Etileno 30 0.078 2.340

Etano 32 0.161 5.150

Propileno 42 0.012 3.020

Propano 44 0.066 2.900

º4+ 58 0.009 0.522

Mg = 25.800 g/mol

,_ = 
25.8

g 28.27 
= 0.913 (dens. relativa del gas respecto al 

aire) 

Entrada al primer compresor: 12.78 l/mol//25.8g/mol=0.491/g 

Salida del primer compresor: 3.83 1/mol / 25.8 g/mol=0.1411/g. 

Entrada al segundo compresor: 2.55 1/mol //25.8 g/mo·l=0.11 1/g. 

·Salida del segundo compresor: 0.827 l/mol//25.8 g/mol=0.032 1/g

Salida del segundo intercamb.: 0.718 l/mol//25.8 g/m:::-0.027 1/g

( 
. 

Diferentes expresiones de la carga.-

Metros cúbicos/día: 350.000 

M�tros cúbicos/hora 14.590 

Kilogramos/hora: 14.590/0.49 = 29.800 (1 
Metros cub,/h'ora: 29.800 x 0.1105 = 3.295 (2·

04lculo de la potencia necesaria para la compresión.-

compresor) 
compr&sor) 
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Se calcula la potencia por cada Kg. de gas que circula 

según la fórmula dada en el tratado de termodinámica de A. E� 

trada p. 155. 

Le = .!.._ RI In -I { P1 � 1\ n�
l
J

N-1 � 1� -Pi ) 

na número de etapas 

k = 1.221 = N 

R = 0.848 Kg/mol 

T1= 311°K

1.221 

[ ( 

, 1.221-1 
Le=---- x 0.848x311 2 - 2x4.4� 1.221

1.221 - 1 

29.800 Kg/hora x 905 Kgm 
-------------- = 97. 5 HP 

3,600 seg/hora x 75Kgm/seg.HP 

. 

= 905 Kgm. 
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PLANILLA DE COMPRESORES 

UNIDAD: 

ITEM: 

SERVICIO: 

CONDICIONES DE OPERACION 

Los valores tabulados abajo son los requerimientos de 

operación para el compresor. 

La garantía estará basada en los requerimientos de di-

aeño. 

la unidad completa {compresor y turbina) tendrá una pe�

f omance s.atisfactoria bajo las condici6nes tabuladas. 

PRODUCTO: 

PESO MOLECULAR PROMEDIO: 25.8 

N: 1.221 

TEMPERATURA DE ENTRADA: °C) 

PRESION DE ENTRADA: (Kg/cm2) 

PRESION DE DESCARGA: ( " 

PRES ION BAROMETRICA:. 

C.AP.ACIDAD: ( Kg/hr) 

lt 

"::(\OC .,,,., 

2 

40 

•760 mm Hg

29.800

Capacidad én las condiciones de entrada : (m3/hr) 14.590

F.ACTOR DE COMPRENSIBILIDAD, cond. de _entrada t. (f 1) v -'.::'915

FACTOR DE COMPRENSIBILI�AD cond. de descargaa (} 2) O. 9460 

C.APACI�AD EN m .3 ¡'b.r. a' las condici6nes de entrada: x(/-4i).

OBSERVACIONES 
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.-ETAPA DE DESHIDR.AT.ACION.-

Los procesos de deshidratación empleando desecantes s2' 

lidos tienen el poder de e·xtraer prácticamente toda el agua -

del gas natural. 

También pueden ser usados cuando la temperatura de de� 

hidratación es más alta que aquella a la cual la deshidrata-

ci6n con la solución de glicol es satisfactoria. 

Debido al gran poder deshidratante, los desecantes s6li 

dos han sido usados donde ae necesita una gran eficiencia de 

deshidratación, o en plantas fracciunadoras a baja temperatE 

ra donde solamente un desecante sólido es satisfactorio. 

Cuando se deshidrata en un yacimiento de gas, los dese 
-

cadores de lecho movil pueden dar una recuperación ¡-Justancial 

de los hidr·ucarburos que ayuda a amortizar la unidad de deshi' 

drataci6n. 

La figura dos muestra los puntos de rocío del gas seca

do por alúmina activada y lecho m6vil en una planta do recu

peración de gasolina por proceso de refrigeración. 

Los datos obtenidos durante una 4eterminaci6n de la ca

pacidad de adsorsión, muestra que el punto de rocío no puede 

ser alcanzados por ninguno de los d0secantes (alúmina activa

da, F3 y mobilbeads) durante casi todo el ciclo de deshidrat� 

ci6n; Es evidente que hay una pequeña difer0ncia en los limi

tes del punto de rocío obtenibles con éstos desecantes. 
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Durante la operaci6n normal, la duración del ciclo de

desecaci6n d�l gas en más cort� que la del ciclo de- prueba, -

de manera que el punto de rocío mínimo es obtenido en todo -

momento. 

Deshidratantes.- La alúm1na activada fu� usada como deshidr� 

tante sólido para deshidratación del gas natural, desde hace 

20 años, poco después algunos empezaron a usar bauxita; duran 

te los últimos 10 años comenz6 a utilizarce el mobilboads y 

mts recientemente la sílica gel que había sido usada como a

gente desecador de aire. 

La discusión se restringirá al proceso de adsorci6n -

con Fe alúmina activada y mobilbGads. 

La figura I muestra un flow sheet de un sistema típico

con sistema de desh,idratante sólido. Esta planta en p��ticular 

está completamente instrumentada con interruptores automáticos 

por controles cíclicos de tiempo. 

La circulaci6n es tal que el gas con punto de rocío mí

nimo puede ser mantenido durante todo el tiempo. 

Debido a la necesidad del manejo del absorbente s6lido

en proceso discontinuo se necesita un mínimo de dos cargas s� 

paradas de desecante. Mientras una carga está extrayendo el -

vapor de agua del gas la otra es regenerada para usarla. 

Regeneración.- La regeneración de la carga puede ser realiza

da desviando una parte del gas húmedo a través de la caldera 

y luego a través de la torre de absorción en contracorriente 

a la direcci6n del gas húmedo. El gas es saturado a la temp� 
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ratura ambiente y se puede regenerar e-1 desecante calentánd.2, 

lo a 400 ºF, reduciendo su hillileda.d relativa a menos de 0.5%. 

Ciclo de enfriamiento.- El lecho del deshidratante es enfria 

do por la misma corriente de gas usado para la regeneración. 

Si el punto de rocío mínimo es necesario en todo el pr2 

ceso, la dirección del gas refrigerante a través de los adsor 

bentes debería ser la misma que cuando se seca el gas. 

Si el lecho es enfriado en la misma dirección que cuán

do se calienta habrá un período de tiempo después que los le

chos se han cambiado durante el cual el punto de rocío del gas 

secado tendrá un valor más alto. 

La razón de esta conducta es que la adsorción del agua 

continúa en forma de zonas. 

El primer piso del adsor\rente se satura con el agua del 

cas. Los siguientes pisos más bajos entran en acción cuando -

los pisos supéri0res se saturan. Si el lecho adsorbente es -

enfriado en la misma dirección que fué calentado, mientras el 

lecho se enfría comienza a extraer agua del gas frío; esto 

significa que cuando el lecho es puesto sobre la corriente -

p2tra sacar el gas, la última parte del lecho, resaturarc1 la ... 

última parte del gas que habia sido ya secado en la .parte SJ;!

perior del lecho hasta que el agua acumulada del gas refrige

rante es agotada. 

Para disminuir los efectos del gas refrigerante sobre 

el punto de rocío, detenemos el ciclo de enfriamiento cuando 

la temperatura de salida del gas está a 30 ºF por encima de la 
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torre secadora. 

El gas usado para la regeneraci6n es enfriado para se

parar el agua extraída del adsorbente durante el ciclo de r� 

generación. 

El gas enfriado tiene alrededor del mismo contenido de 

agua que el gas que entra y se une a él para la deshidrata-

ción. 

Esto es posible tom�ndo la caída de presión a través de 

la válvula de control del rate of flow que desvía el gas de 

regeneración. 

En una pequeña planta de registro de esta caída de pre

sión no es de mucha importancia, sin embargo si un gran volE 

men de gas se está secando sería conveniente colocar un com

presor para elevar el relativamente pequeño volúmen de gas de 

regeneración antes de considerarla pérdida de carga sobre la 

mayor ¡:arte del gas. 
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ETAPA DE DESHIDRATACION 

BASES DEL PROYECTO DE UNA UNIDAD DE ADSORCION.

.Adsorbentes.- Las dimenciones de la torre de adsorci6n, de

pende del tiempo y del ciclo de secado y del proyecto de la 

capacidad de adsorción de agua por el desecante. 

Adoptaremos normalmente un ciclo de secado de 8 horas; 

o sea, que disponemos de ocho horas para calentar y refri�

rar la segunda torre como tiempo de refrigeración. 

Para una maxima seguridad se proyecta la ca�acidad del 

lecho de adsorción de agua igual a 50% del peso de desecante 

Figura III. 

Cuando el lecho adsorbente es nuevo su capacidad será 

mucho mayor que el 5%, y- el tiempo de regeneración puedo ser 

reducido a dos o tres horas. 

Efecto del envejecimiento del desecante.-Li.La capacidad del de 
-

secante en el término de su vida depende de varios factores, 

y además de la rnarca del producto. 

Aquellos son la composición del gas, las condiciones de 

regeneración y el tratamiento dado al desecador. 

Estos efectos estan reflejados en las figuras 12 y 13; 

y en la tabla 2 de la figura 12 muestra los efectos del enve 

jecimiento sobre 1� capacidad del mobilbeads y sobre la alú

mina activa en una planta donde los hidrocarburos son rccup� 

rados del gas natural por refrigeraci6n. La temperatura de r� 
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gcneraci6n·es relativamente baja como muostra la figura. 

También el gas natural es rico on contaminante do pr2 

pano e hidrocarburos pesados aon adsorvidos por el desecante 

En esta planta la adsorción de aceito no se a�lica. 

La operación del desecante serán severas por causa de 

ln llegada ocaai6nal de líquido y por la reducci6n de presión 

durante la regeneración. 

Hay una pequeña diferencia entre la capacidad de adsor

ción del mobilbeads y de la alúmina activada como muestra la 

figura 12. 

La figura 13 muestra una compQraci6n molar cuando se se

ca gas de residuo en una planta de adsorci6n. 

Aqui la temperatura de rcgeneraci6n son más altas y ta_! 

bien mayor peligro de 0xtraer los hidrocarburos volátiles. 

La adeorci6n continua de aceites constituyentes alarga 

la desecación. Aquí es evidente que el mobilbeads tiene me,yor 

capacidad de adsorción de agua luego de un período extenso 

de operación. 

El mobilbcads fué instal&do luego de la altúnina activa

da. 

Mao datos de planta.- La tabla 2 da datos comparativos de la 

capacidad de desecantes de otras plantas. El m�terial utiliza 

do es mobilbeaJs. Se puede notar que la temperatura de rogen� 

ración es lo suficientemente alta y si es secado gas ndsorbi

do la capacidad del mobilbeads viejo es mayor del 5%. 

Medidas del lecho.- En la elecci6n de las dimensi6nes de la 
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torre de a.dsorci6n preferimos usar un lecho longitudinal do 

3 a 5 veces el diametro. 

Esto ha permitido usar torres con velocidad razonable. 

La p6rdida de presi6n a traves del lecho puede ser calculada 

por las ecuaciones usuales para c�da tipo. 

De cualquier modo algu..�os graficos de pérdida de carga 

estan dados en un articulo de "Amero,Moore y Capboll: Dosing 

::1.nd use of Adsorption Drying uni t". Chemical Enginoers Pro

gross. Jul. 1947. 

Este artículo tambien contiene una buena información 

gener�l sobre deshidratndores de sólidos desecantes. 

Si la torre es dimensionada como hemos recomendado, e

llo posibilitará que la pérdida de �resi6n a través de la to 

rro sea relativamente menor. 

Calentamiento del desecante.- La temperatura a la cu�l se c� 

lienta el gas de regeneración será suficiente para extraer el 

agua adsorbida y los hidrocarburos contaminantes en una raza 

nablc longitud de tiempo. A la temperatura de 300°F es sufi-

ciente para extraer el agua; pero para dar una mayor vida al 

desecante deben usarse temperaturas mayores. Es preferible u 
. 

-

na temperatura mínima de 350 ºF y una de 400 °F es mejor. 

La cantidad de gas necesaria para regenerar la torre 

puede ser calculada mediante un balance de calor. Esto os mas 

satisfactorio que utilizar porcentajes arbitrarios. 

Gradiente de la temperatura de regeneración.- Observando las 

temperaturas obtenidas durante el ciclo de regeneración y fui1 
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cionamient0. el balance de calor puede ser calculado. Dicho 

gradiente está indicado en la figura 14; como se indica sobre 

esta curva, untívico funci6namiento de regener�ción ? muestra 

que el lecho es calentado en etapas. Primero hay una zona de 

prGcalentamiento, hasta que se alcanza la platea douc:� com:·,.cn. 

za a ser extraída el agua. Cuando se alcanza el final de e 

esta platea se puede considerar que ha sido extraída la -me.

yor parte del a.gua, Luego de la platea hay un periodo de po� 

terior dürante el cual se extraen la mayor parte de los hidro 

carburos que vueden ser volatilizados. 

Comunmente se calienta hasta que es alcanzada una seg'U!!

do. platea la cual da la mayor temperatura que debe ser alean-

zada. 

Para resolv�r el tiempo de calentamiento (generalmente 

cuQtro horas) se pueda calcular la c2rga de calor necesaria 

en cado. una de las zonas. 

Para proyectar con el propoaito de calentar durante 4 

horas, el tiempo se divide así: 

Zona de precalontamiento: 

Evolución de agua 

Zona de segundo uso 

. ...

o 
• 

1.25 hs. 

1.50 hs • 

1.25 hs. 

4.00 hs. 

La carga de calor en cada zona que es la neccsaría pa

ra calentar el desecante, el adsorbente, su contenido de ad 

sorbatos, el material del conducto y el aislamiento. 

En lo. zona donde el agua debe ser extraída debe consi-
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dorarse el·calor do vaporizaci6n. 

Conociendo la temperatura a la cual se calienta durante 

la regeneraci6n del gas, podemos calcular la cantidad de gas 

de regoneraci6n necesaria para cada zona. Esta cantidad :puc-

de ser ajustada n. un valor promedio tanto que un volúmen cons 

tante puede sor usado durante todo el ciclo de regeneración. 

El agua usualmente es llevada entre los 200 y 250 ° F ho 

ciendo caso omiso de la presión de regeneraci6n. 

Enfriamiento del desec&ntc.- La cantidad de gas de regenera

ción debe ser suficiente para enfri�r el desecante en dos ho 

ras aproximadamente. Estos términos hacen un total de seis ho 

ras que deben ser usados para completar el proceso de regene� 

ración. 

Regeneración del gas frío.- La carga de calor y la diferencia 
de enfriamiento 

de términos de temperatura (rango)/ es medida constantemente 

por la naturaleza del proceso discontinuo. El enfriamiento 

debe sGr medido sobre la zona do enfriamiento la cial da la 

mayor demanda de enfriamiento. Esto es usualmente el tiempo 

durante la platea de regeneraci6n del ciclo de calentamiento. 

Se recomienda la instalacipn de un scrubber delante de 

la unidad de deshidrataci6n para extraer el agua licuada y� 

tros contaminantes. 

Prevenci6n de la condensaci6n.- Todas las precauciones deben 

ser tomadas para evitar la condensación del agua en la torre 

de absorción. Estos medios �e aislar todas las superficies de 

las torres incluyendo las cabezas y aislando las cañerías, s,2 
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bre todo en-aquellos puntos donde los productos condensados 

pueden introducirse en la torre de adsorci6n. 

Calentamiento en contracorriente.- Otra practica que se con� 

ce para incrementar la vida del desecante es calentar el le

cho durante el ciclo de regeneración en una dirección en COE

tracorriente a la usada en secar el gas. 

Esta tiene dos ventajas: 

1).-Los hidrocarburos que contaminan el desecante y que 

son adsorbidos tambien en la primera capa de secado son extrai 

dos de la torre en lugar de ser dirigidos a la porción inferior 

del desecante. 

2).- Tambien el gas do regeneración toma contacto prim� 

ramente con aquella porci6n del lecho que está más saturada 

con agua. 

Concluyendo esta discuci6n mencionaremos que la inspe� 

ción de las unidades de deshidratación para tomar un punto de 

rocío preciso de los gases secos, puede señ dificultoso por la 

condensación de vapores de los hidrocarburos. 

Por ésto es beneficioso reducir la presi6n a la cual se 

mide el punto de rocío, con el medidor de puntos de rocío del 

Bureau of Mines a una temperatura en que se forme sólidos en 

el mirador en lugar de gotas de líquido. 

La form.aci6n de s6lidos sobre el centro del mirador ayu 

dará a distingir el.agua, aunque la experiencia muestra la di 

fcrcncia entre la condensaciQn de agua lí�uida y la condensa

ción de hidrocarburos. 
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También como precaución, el punto de rocío debe sor me

dido ba.�o variE:s presionas diferentes. Mientras la temJ}cratu

ra db rocío variará, si realizamos lecturas correctas obton-

dremos las libras por millón de agua_correspondient0s. La lí

nea de muestra del aparato de medición del punto de rocío de

be ser de metal. No se permiten líneas d0 caucho o plástico. 

Cálculo de la temperatura de rocío de la mezcla.-

Presión : 588 psia = 40 atm. 

t = OºF t 
- 40°F t ll 35

ºF -
GAS M K m/K K m/K K m/K 

Inertes 15'.o 1.4 10.0 n 96 15.6 15.0 16.3 

Hidrógeno 15.4 14.0 1.1 13.0 1.2 15.4 1.3 

Etileno 7.8 1.4 5.6 1.2 6.5 7.8 6.8 

Metano 31.0 2.7 ll.5 2.5 12.4 31.0 19.5

Etano 16.1 1.0 15.5 0.8 18.9 16.0 20.0 

Propilcno 7.2 0.5 13.1 0.4 18.0 7.2 18.3 

Propano 6.6 0.5 14.3 0.4 18.8 6.6 5.6 

Butano 0.9 0.2 4.5 1.9 4.7 o o • J  5.6 

100.0 76.3 96.2 1101 .2 

Punto de rocío: 35°F = 1.67°0 

Determinación de los datos necesarios para la ficha de pe-

dido:.-

Peso específico: 

V � 1/_p .,P = 1/v .f:: [1-10.0277 J gr/1 = 36 .1 gr/1 

1 

-- !\/·-'· 
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Calor específico: 

GAS m Co

Inertes 0.150 e.70

Hidrógeno 0.154 6.86 

Metano 0.310 8.38 

Etileno 0.078 10.02 

Etano 0.161 12.13 

Propileno 0.072 14.75 

Propano 0.066 16 .82· 

Butano 0.009 20.44 

MC = 
p 

MCP 10.09 

m Cn 

1.-31 

1.06 

2.60 

0.79 

1.95 

1.06 

1.10 

0.18 

10.09 

N = ------ = ------- = 1.245 
MC

P 
- 1.99 10.09 - 1.99 
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J. F. PRITCHARD & CO. 

OF CALIFORNIA.-

4625 Reaneke Parkway 

Kansas City 12, Missouri 

DESHIDRATADOR 

Ficha de solicitud 

Para facilitar a nuestros Ingenieros de diseño a selec

cionar el deshidratador más eficiente y económico para su apli 

caci6n específica, sírvace completar esta ficha: 

1.-GAS A SER SECADO 

a 
. . 

6 .. . . 6 
Inerte 15%;H215 .4�; C0HI) 7 .8%;Dcscripci n J compos1c1 n ••..••••.•••• ••••••. �.� .••• 

���?��i?2�6��=��i?3�6?:��f9��e?:��!-��+?:��-·-········ 
Separación de e H b Aplicación .... º • • • • • • • • • • • • •  2.i .............. º • • • • o • • •

350.000 m3/dfa · ( e Flujo ••••.••••••••..•••• en-cond. st.14.7 psi & 60 °F) 

d P . 6 
40 atm. 

resi n , o o e o • • • • • • • • • • • • • o o o • o � O O O Q O O O O p.s.1..g.

T t ºF áx l.67 ° C ºF .. e empc ra ura • • • • • • • • • • • • m • • • • • • • • • • • • • • . n1111.

f · ..., 
. 

· d · · · i d l 8 lbsH2o pcrMM Cubic fcot
. vonteni O 1.n1c1a e mezo a . • . . . .  · · · · · · · · · · · · · · · · · · · ·  

P Íf. ,6.10 g/1 0 1 ít·· 10.09BTU/lmo g eso espcc. ico .� ••••.•.•••.• a or espec ico ••••••• 

h Máxima p6rdida de prosi6n permisible • • • • o • • • o • • o • • o • • • 

i Material adsorbente 

2.-0PERACION Y CONTROL 

. sílica - geepref er1.do • º • • • • • • • • • • •  º • • •  º • • • • • • • 

j Secado continuo en 24 horas si 
• • • • • o o e • o • • • • • • • •· • • • • • • • o •

k Se·oado intermitente ; • : • • de ••• : º horas por día 

l Tiempo especial de operación requerido •••••. : •••••.•••
· sim Control: manual ••••• Semi automát ••••••• Total autom ••• 



3.-MECANICA Y ESTRUCTURA 

n Instalaci6n interna 

o Cierres eléctricos:

•...•..... externa • • o • o o o o o • • • • • • • • 

standard • • • • • • o • impermeables 

Nombre de la firma • •  o • • • • • •. •  o • • • • • • • •  o • • •  o .

Dirección • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • o • • • o • 

• • • • • • • • • • • • o • o • • • o • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • 

Lugar dela 

Instalación • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • • o o • • • • • • 

• • O O O O O O O O O � 0 0 O O O O O O O O O O O O O O O O O O O D O O O O O O O O O 0 

• • o • 
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ETAPA DE RECUPE�ACION.

BALANCE ESTIMATIVO DE MATERIAL 

de la alimentación.-

Inertes 15.0 (fracción molar) 

Hidrógeno 15.4 

Metano 3.1 

Etileno 7.8 

Etano 16.1 

Propileno 7.2 

Propano 6.6 

ª4+ 0.9 

100.0 

Torre demetanizadora.- Se proyecta esta torre suponiendo que 

se recupera el 93% de otileno y se admite en el fondo un 0.5% 

de contaminado de metáno. 

Cálculo para fondo: 

Etileno: 7.8 x 0.93 = 7.2% 

Etileno 

Etano 

7.2% 

16.1% 

Caudal de fondo: 38.0 mol/100 mol alim. Propilcno _7.2% 

le corresponde a 99.5% dado que lleva 05% Propano 6.2% 

de contaminado de metano; luego: c4+ 0.9% 

Metano: 38.0 x 0.5/99.5 = 0.2% 
Metano 

38.0% 

0.2% 

38.2 mol/100
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Cálculo para cabeza: 

Se realiza por diferencia. 

Inertes 15.0 molos/100 mol alimentaci6n 

Hidr6g�no 15.4 11 u 

Metano 31 - 0.2 = 30.8 ti n 

Etilcno 7.8 - 7.2 = 0.6 11 11 

61.8 " 11

Torre deotanizadora.- Se recupera el corte etgno por cabeza, 

y como la recuperaci6n de etano no interesa, podemos diseñar 

ui1a torre de mediana eficiencia (de rendimiento bajo). Se dl 

1,m. rendimiento de etano de· 80% y se considera una conta1:nino

ci6n de propilcno de 0.5% en la cabeza. 

C�lculo de productos de cabeza: 

Etano: 16.1 x 0.80 = 12.88% mol/mol alimentación. 

Propileno: Caudal 20.28 

Contaminación 

99-5% 

0.5% 

Etano 

Etileno 

Propurci6n O.lo mol/lOOmol Metano 

Propileno 

Productos de fondo: 

12 .88�1 

7.20% 

0.20% 

20.28% 

0.10% 

20.38% 

Etano 16.10 - 12.90 = 3.20 moles/mol alimentación 

Propileno 1.2- 0.1 = 7.10 11 11 

Propano = 6.60 11 11

·-

ª4+ 
= 0.90 11 " 

17.80 11 11 
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Torre de etileno.- Se considera que la recuperaci6n de esta 

torre es de 97% de etileno por cabeza con wi contaminado d0

0.5% de etano. 

Cálculo de productos de cabeza: 

Etileno: 7.2 x 0.97 = 7.0 % moles/100 molos de aliment. 

Etano:caudal 7.2 

Contaminaci6n 

97.0 % 

0.5% 

metano 

Etileno 

Proporci6n 0.036 mol/lOOmolalim. 

0. 2%

7.0% 
7.23/c 

Productos de fondo: 

Etileno 

Etano 

Propileno 

7.2 - 1.0

12.88- 0.04 

= 0. 20 

= 12.84

= 0.10 

Etano 0.04% 
7.24% 

13.14 moles/100 mol de alim. 

















ETAPA DE RECUPERACI0N 

CALCULO DE LA TORRE DEMETANIZAD0RA 

GENERALIDADES.- Para calcular el número de platos de una to

rre de rectificaci6n, para el caso de multicomponentes. reo� 

rrimos al trabajo de 0illilnnd. (Ind. Eng. Chem. Jul. 1940), 

·que representa una correlac16n empírica entre el número te6-

rico de platos y la relac16n de reflujo.

Para aplicar la relaci6n de Gilliland es necesario conocer 

el número mínimo de platos a reflujo total y la relación de re 

flujo mínimo que se requiere. 

1).- �úmero mínimo de platos re6ricos.-

Cuando se desean separar dos componentes de una mezcla mu.!, 

ticomponente, el que tiene el punto de ebullición más �bjo se 

llama "componente de llave liviano"; y el que tiene el punto -

de ebullici6n más alto "componente llave pesado" 

El número mínimo de platos teóricos se calcula por la ecua 

ci6n de Fenske (Ind. Eng. Chem. 1932) 

s • 
M 

log 
(

XLKD) (
XHKW)

XLKW XHKD 

log O( LK

sM; Nwnero mínimo de platos para reflujo oo

(1) 

X ; Moles de cada componente en destilado o fondo por 100 mol 
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de alimentacion. 

Lk ;Subíndice del componente llave liviano. 

Hk ;Subíndice del componente llave pesado. 

D ;Subíndice referente al destilado. 

W ;Subíndice referente al fondo. 

O( ;Volatilidad r&lativa. 

2).- Relación de reflujo mínimo.-

Gilliland ha propuesto algunas f6rmulas para predecir la 

relación de reflujo mínima, pero todas poseen la desventaja -

de estar compuestas de un número complejo de términos que re

quieren un cálculo aproximativo para su solución. la Ecuación 

más_ aceptable es la siguiente: 

o • 

(-,s-)M , 

« LK
• 
, 

X
• 

, 

( � )M
• 

, 

= (O( LK.ILK+l
)

e( LK-l 

• • • • 

XLKD 
I

<{L 
(- - XHKD ) - (X¡,D--IL�KD) • • • 

I d -1 
LK L 

- XHD ) • • • • • • • (2)

Es la mínima relación de reflojo correspondiente a un 

número de platosinfini tos (s = CD). 

Volatilidad relativa del componente clave liviano con 

respecto al clave pesado. 

Fracción molar de cada componente en el líquido. 

Se calculará para dos estados de vaporización de la 

alimentación: 
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I) Aiimentación 11 1:!.quida u .- Corresponde a 1� vaporización de

la fracción de alimentación correspondiente a los compo-

nentes más livianos que el componente llave liviano. 

Para los componentes más livianos que el componente lla 
-

ve liviano es: 

I = 
L 

Y para el componente llave liviano y los más pesados que és-

te: 

Siendo: 

Z
L

; Relación de la fracción molar de cualquier componente li 

viano, al componente clave pesado en la alimentación. 

ZH; Relación de la fracción molar del compouente llave livi!_

no con cualquier componente pesado en la alimentación. 

II) Alimentación "vapor".- Corresponde a la vaporización de -

la fracción de alimentación que posee los componentes más

livianos que el componente llave pesado. 

Para los componentes más livianos que el componente lla

ve pesado 

y 

Y para los componentes más pesados que el componente llave p� 

sado: 
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Después de calculadas las relaciones de reflujo mínimas 

para alimentaci6n "liquida" y "vapor", las relaciones de re

flujo mínima para la vaporizaci6n real se determina por in-

terpolaci6n. 

El primer término de la derecha de la ecuaci6n (2) es el 

que corresponde a una mezcla binaria, o sea que dicha ecuación 

se transforma para una mezcla binaria cuando los componentes -

más livianos que el componente llave liviano tiehen volatili-

dad infinita y todos los componentes más pesados que el compo

nente llave pesado tiene volatilidad cero. 

Bajo estas consideraciones, la ecuación es exacta cuando 

I
LK es la relación de los dos componentes en la fase liquida -

de la alimentación. Esto es, si la carga es introducida como -

un liquido en su punto de ebullición ILK = ZLK. Si la carga es

introducida como en el P.unto de rocío I
LK 

= ZLK/o(
LK

que es la

relación de los dos componentes en el líquido de equilibrio. 

Para estados intermedios de vaporización, ILK puede ser -

calculada por interpolación directa de la mínima relación de -

reflujo sobre la base del porcentaje de vaporización y entre -

el liquido saturado y el vapor saturado como alimentación. 

En ·  el caso de mezclas de multicomponentes, la ecuación -

(2) es semiempirica y se hace necesario hacer una simplifica-

ción aproximada en su aplicación. 

El vapor exacto de los I no pueden ser calculados directa 

mente·. de la composición y del estado de vaporización de la ali 

mentación, ya que el líquido del plato de alimentac16n no es i 
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gual a la fase liquida de la alimentación ., como en el caso -

de una mezcla binaria. 

Como resultado es necesario definir las I empíricamente 

para dos estados de alimentación vaporizada, arbitrariamente 

tomados para simular una mezcla binaria de los dos componen

tes llaves ., y luego interpolar a la relación de reflujo míni 

ma correspondiente a la vaporización real de la alimentaci6n. 

3).- Relación de Oilliland entre platos teóricos y Relación 

de reflujo.-

Se ha graficado los resultados de un gran núme

ro de ensayos con mezclas binarias y multicomponentes. Las -

coordenadas de dicho gráfico son: 

Ordenadas: 

Abscisa • 
• 

� (S) 

F c.2.> 

-

[s sMJ 
+ 1]

g..JL> - e-º-> J 
D D M 

[++ 1]

(3) 

Se observó que todos los puntos podrían ser representa-

dos por una sola curva dependiente del tipo de grado de sepa

ración. 

La coordenada correspondiente al mínimo reflujo está cal 

culada por la ecuación (2). 

Se aconseja aumentar en_ tres platos teóricos o el 10% el 

número de platos obtenidos 'por la correlación de Oilliland. 





4).- Eficiencia del plato.-

Debido al gran número de factores que indudable

mente influyen_en la eficiencia del plato de una torre de fra� 

cionamiento, cada fónnula deberá incluir las variantes más im 

portantes. 

Gunnes (Se, D. Thesis, Mass. Ins. Tech. 1936) correlaci.2, 

n6 los resultados de algunas ·1nvestigaciones sobre mezclas de 

petróleo en base a la pres16n de vapor del líquido. Este es -

un método de correlación indirecta entre la eficiencia del 

plato y la-viscosidad del líquido; considerando que la visco

sidad de hidrocarburos puros y las fracciones con punto de e

bullición cercano es función de la presión de vapori 

La eficiencia del plato rué llevada a un gráfico con res 
--

pecto a la fluidez (inversa de la viscosidad) para un gran ng_ 

mero de ensayos hechos en torres comerciales. (Ibid. pag. 245) 

cuando la eficiencia del plato excede el 100% para flu1_ 

dez mayor que 9 cp-l, no es un error, debido a que el flujo -

del líquido a través de los platos origina un gradiente de 

concentración que puede lograr un mayor grado de fracciona--� 

miento que el líquido en el plato está en equilibrio con el 

vapor. 

5).- Localización del plato de carga.-

Una aproximación simple para localizar el plato 

de carga, consiste en suponer que la proporción de platos ac

tuales sobre el de alimentación, será la misma que se requie 
-
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re para realizar la misma separación entre los componentes -

llave a reflujo total. Esto es; el número de platos teóricos 

a reflujo total se calcula para el cambio de concentración -

de los componentes llave entre las composiciones del destil!_ 

do y la alimentación. 

Se supone luego que la relación de estos al número to-

tal de platos teóricos, a una relación de reflujo infinito, 

es la misma que la relación de los platos actuales sobre el 

de alimentación, al número total de platos. 
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CALCULO NUMERICO DE LA TORRE DEMETANIZADORA 

Condiciones de entrada. 

Las especificaciones con que entra la alimentación son 

las siguientes: 

1) .-

Compos1c16n 

Inertes 

Hidrógeno 

Metano 

Etileno 

Etano 

Propileno 

Propano 

Butano 

Moles 

15,00 

15,40 

31,00 

7,80 

16,10 

7,20 

6,60 

0,90 

100,00 

Componente llave liviano: Metano 

Componente llave pesado : Etileno 

% 

2).- Presión: P1 = 40 - 2 = 38 atm. = 541 p.s.1 •

Se considera que la pérdida de presión desde el oompre--

sor a la torre es de 2 atm. 

,).- Temperatura: Se supone que el 40% de la alimentación en

tra en forma de vapor y el 60% en fase líquida, luego se de-

tenninará la temperatura a la cual la alimentación estará en 

dichas condiciones especificadas (se aplica el criterio del -
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-Eng. Data Book p. 165).

o ler.Tanteo: -100°,F 2do.Tanteo: -150 e

COMPONENTE 
'ID[ +11 M J !Y.+1 

M 

L -� +l K� +J 
L 

M K K L 

Inertes 15 ., 4" 5,800 4,89 3,07 3,400 3,97 4 ., 58 4,58 10,4� 

Hidrógeno 15,4 14,000 10 ., 38 1 ., 46 16,000 11 ., 52 1 ., 33 1,33 14 ., 07 

Metano 1 ., 0 1,500 2 ., 01 15 ., 42 0,780 1,52 20 ., 04 20 ., 04 10,96 

Etileno 7,8 0,370 1 ., 20 6 ., 60 0 ., 200 1,13 6,91 6 ., 91 0,89 

Etano 16 ., 1 0 ., 210 1 ., 14 14 ., 10 0 ., 100 1,07 15.,10 15,10 1 ., 00 

Propilen(? 7,2 0 ., 042 1.,03 6 ., 78 0 ., 020 1 ., 04 7,01 7 ., 01 0,19 

Propano 6 ., 6 0 ., 045 1 ., 03 6 ., 40 0,014 1.01 6 ., 56 6 ., 56 0.,05 

Butano 0.,9 0 ., 010 1 ., 01 0 ., 05 0 ., 002 1 ., 01 0,85 0,85 0,05 

100 ., 0 53 ., 88 61 ., 37 61 ., 37 38.,63 

Se tomará como temperatura de entrada t1

Determinación del punto de rocío del destilado y del punto de 
;, 4· 

ebullición del fondo.-

(Se aplica el criterio del Eng. Data Book p. 156) 

Al fin de calcular la volatilidad promedio ., el punto de ro

cío del destilado y el punto de ebullición del fondo deberán 
-· 

ser calculadoe por tanteos utilizando las composiciones su--

puestas. 
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La presión del fondo de la torre se considera igual a 

la de ia alimentación; en cambio la de la cabeza se dismi

nuye en 3 p.s.i. debido a la pérdida de carga a través de 

la torre. 

Destilado: 

t : -150ºF t
- - 170°F-

COMPONENTES 
M 

K K K K 

Inertes 15.,0 3.,5 4.,28 2.,6 5.,78 

Hidrógeno 15.,4 16.,5 0.,95 16.,6 0.,95 

Metano 30,8 o,8 38.,50 o,6 53.,00 

Etileno o,6 0.,1 3,33 0,3 1.,76 

61,8 47,06 61,49 

Presión 538 p.s.i. 

Si la suma de los M/k = M el vapor se encuentra en el 

punto de rocío. 

Temperatura de rocío: t = - 170ºF 
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Fondo. 

ler.Tanteo 6o°F 2do. Tanteo aoºF 
COMPONENTE 

K M.k k M • k 

Etileno 7.,2 1 ., 40 10,10 1,55 11.09 

Etano 16,1 0,99 15,49 1,15 18 ., 50 

Propileno 7,2 0.,55 3 ., 60 0 ., 60 4 ., 32 

Propano 6,6 0 ., 42 2 ., 78 0,50 3,30 

Butano 0 ., 9 2,18 1,96 0 ., 22 0,20 

Metano 0 ., 2 2,98 0,60 3.,10 0,62 

38 ., 2 34,53 38,03 

La presión es de 541 p.s.1 

Si la suma de los M.k = M el líquido se encuentra en el pun. 

to de ebullición. 

Temperatura de ebullición: t = 8o°F. 

Cálculo de la valatilidad « LK.-

Se halla determinando la media geométrica entre las c(LK
en el punto de rocío y en el de ebullición. 



COMPONENTE 

Inertes 

Hidrógeno 

Metano 

Etileno 

Etano 

Propileno 

Propano 

Butano 
--

Desti!:do:t=-170°�0�� 

K 
___ ....,_ 

2,60 

16,60 

0,58 

0,34 

0,08 

0,02 

0,01 

0 ., 01 

c(D 
K· - 1

-
... ,_

KHP 
�--� 

7,650 

48,800 

1,701 

1,000 

0,236 

0,044 

0,024 

0 ., 003 

K 
----.-.. -

11,40 

10,00 

3,05 

1,55 

1,15 

0,60 

0,50 

0 ., 22 

-

7,360 7 ,.420 

6,430 17 ., 740 

1,980 1,840 

1,000 1 ., 000 

0,742 0 ., 421 

0,388 0,119 

0,322 0,088 

0,142 0,026 

Todas estas volatilidades se han calculado en base 

al componente clave pesado (Etileno). 

!'l:Ínim.o nú¡nerp. de Elat.o.s teór
.,
i..2._9...�.- (Reflujo total) 

Se calcula aplicando la fórmula (1) 

log 1858 3,26905 
SM = ------....�= = 

. log 1.838 log 1.838 0 ., 2644 

Relación de reflujo mínima.-

= 12 platos 
teóricos

Se aplica al criterio explicado en el 2do. punto -

del método general o sea, determinando las relacione·s -

de reflujo para "Alimentación líquido 11 y '".Alimentación 

vapor" e interpolando luego, 
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.,...._--...,. __ 
- - ...... - -

FRACCION MOLAR (x)

COMPONENTES TIPO 
Aliment. 

Inertes L 0.150 

Hidrógeno L 0,154 

Metano LK 0,310 

Etileno HK 0,078 

Etano H 0,161 

Propileno H 0,072 

Propano H 0,066 

Butano H 0,009 

.. 

L: Componente livianb 

LK: Componente llave 

liviano. 

---

Destií. Fondo O( av 

0.150 ----- 7,420 

0,154 ----- 17,740 

0,380 0,002 1,838 

0,006 0,072 1,000 

+ 0,161 o,421 

- 0,072 0,119 

- 0,066 0,088 

- 0,009 0,021 

; 

H: Componente pesado 

HK: Componente llave 

pesado. 

Valores de z, I para "Alimentación líquida 11 y "Alimenta-

ci6n vapor". 

Según criterio del punto 2: 

"Alimentación lÍ(.{Uida 11

X� 
-

X�K x.6r,K 
2LK Z

H 

-

z =
- -

L x
.6_ HK

x
,ÓHK X�



11 Alimentaci6n vapor n

ZL = 

X&, 

x
,6 HK

ZL 
Ii 

= (XL 
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ZLK 
= 

1LK =

x�K ZH 
x�HK

ZLK 

(X LK 
IH 

- x�K
- - ,_ 

x
_6 H 

- ZH
-

11 ALIMENTACION LIQUIDA 11 "ALIMENTACION-V'APOR 11

·-

COMPONENTES 
ZL IL I z I 

H L L 

Inertes 1,921 0 ., 191 - 1,921 0,191 

Hidrógeno 2,030 1,162 - 2,030 1�19.] 

Metano 3,960 3,960 - 3,960 2,16( 

Etileno - - .. ... -·

Etand - ... 1,93 .... -

l'ropileno - - 4,31 .. -

Propano - - 4,69 ... ... 

34-,40; Butano - -· -- , 
-

"Alimentación líquida" con un 38% de vaporización .

(% Inertes+ H2) 

1. 838.x}' �l. O ,308 17, 74 
e-º-> + 1 =e .. - > e-- - 0,006> + ---

n M 1,838- l . 0.96 17,74-1

I
H 

-

-

-

-

. 1,93 

4,31 

4,69 

[34,40 

. 
. 

7.42 
(o.154-1,162xo.oo6)+ --- (o.1s-o.191xo.006) + 

7.42-l 
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o.421
( _0.,308 __ 

o) + __ o_.,_11_9 ____ _

li838-0 ., 421 1,93 

0,088 

1 ., 838-0 ., 119 

0 ., 021 
+------- ( 0.,308

4,69 
- O)+------

1 ., 838-0 ., 021 1 ., 838-0 ., 088 

0 ., 308 
{--- - O)+ 

(
�_,308 _ O)

34 ., 4 

(+ )
M

= 0.71+0,152+0.13+0 ., 0476+0.,0021+0.,0007+0,0006�1=0,043 

"Alimentación vapor" con 69 ., 2% de vaporización.-

0,308 
(.JL) + l =( D M 

1 ., 838x2,16 + 1 

1 ., 838-1 
) ( • - - O ., 006 ) + 

2,16 

+ 

+ 

+ 

(0 ., 154-1 ., 162.xo,006) + 
17 ., 74-1 

o ., 421 7 ., 42 
(0 ., 15-0 ., 19lx0,006) + 

7 ., 42-2

0 ., 119 
( 

l., S.,8 - 0,U9 

0 ., 021 
----

,. ... ,.

1 ., 838-0, f)�t-·'

1 ., 838-0.,421 

0 ., 308 0 ., 088 
- O) +

4 ., 31 1 ., 838-0 ., 088 

0.,308 

(-· 
• -- - o )

39.,4 

( 

( 

0 ., 308 
- O)+

1 ., 93 

0.,308 
- O)+

4,69 

<-º-> = 1,043+0.,153+0.,13+0 ., 0476+0.,0021+0 ., 0007+0,0006-1=0.,05 
D M 

La alimentación ., segl1n datos anteriores ., está vaporiza

da al 38 .,63% se interpola para este valor ., obteniendo la re-
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laci6n de reflajo mínima correspondiente a la vaporización 

de la alimentación. 

38,63 - 30,4 
= 0,043 + (-----) (0,05 - 0,043) = 

69,2 - 30,4 
0,044 

c_orrelacipn entre El�tos- t��ricos y �el�ci6n de reflujo.-

Usando los valores del número mínimo d� platos teóri

cos SM = 12 y la mínima relación de reflujo (0,044) obten.!,

dos anteriormente, se traza un gráfico que relaciona el nú 

mero de platos teóricos correspondientes a varios reflujos 

utilizando el criterio del párrafo 3, Gráfico I. 

(0/D) 
M 

0/D 

---

0,044 

0,700 

1,000 

1,500 

2,000 

2,500 

3,000 

4,000 

00 

F(O/D) s 

- co 

0,386 18,00 

o,478 17,02 

0,582 15,03 

0,652 14,58 

0,702 14,10 

o, ';!:58 13,82 

0,792 13,40 

- s 12,00

Platos teóri-
� (S) cos. 

* 

- Q) 

0,315 16,00 

0 ., 260 15,02 

0,202 13,03 

0,164 12,58 

0,140 12,10 

0,121 11,82 

0,096 11,40 

- 10,00

* . - Es necesario ha.cer notar ·que el rebuiler es considera-
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do equivalente a un plato teórico; y cuando existe una ccn 

densaci6n parcial en lugar de una total, se debe considerar 

también e-uivalente a otro plato teórico. 

En nuestro caso se presentan las dos condiciones luego 

será: 

P = S - 2 

l!.,úmero reB:,l de pla t.9s __ de fracc iQ_n-ª.mi�n.to. -

Para determinar el número real de platos, es necesario 

conocer el promedio de viscosidad del líquido de los platos 

La viscosidad es tomada a una temperatura promedio entre la 

cabeza y el fondo de ia torre. 

La viscosidad de la mezcla se obtiene como la suma de 

los valores de cada componente, dicho valor está constitu.f. 

do por el producto: 

¡U-,- X J. V

x; fracción molar J ; densidat 

�; viscosidad cinemática. 

Con el valor de la fluidez (inversa de la viscosidad) 

se recurre al gráfico de Maxwell (pág. 245) y se obtiene -

la eficiencia.

,' 



COMPONENTES 

Inertes 

Hidr6geno 

Metano 

Etileno 

Etano 

Propileno 

Propano 

Butano 

55 

G1•áfico II 

FRACC. 
MOLAR 

X 

0,150 

0 ., 154 

0,310 

0.,078 

0,161 

0 ., 072 

0 ., 066 

0 ., 009 

DENSID. 
. 

d 

0,808 

0,009 

0 ., 160 

0 ., 535 

0,530 

0,650 

0,650 

o,675 

. ' 

VIS.CINEM. 

-� 
--......

0 ., 010 

0 ., 020 

0 ., 280 

0.,378 

0,378 

0 ., 740 

0,740 

1,010 

Fluidez: 1/f- = l/0.,1501 = 6,63 

VISCOS. 

. (centip.) 

0,0121 

0 ., 0001 

0,0149 

0,0156 

0;032;, 

0.,0365 

0,0326 

0 ., 0061 

0,1501 
.. 

Del gráfico de Maxwell Pág. 245 se obtiene una eficiencia 

de plato de 86 ., 5%. 

Usando la eficiencia de platos de 86,5% el número de 

platos reales (R] es computado para ·varias relaciones de 

reflujo. 

[ R ] = P x Eficiencia 

El número actual de platos está graficado contra la 

relación de reflujo en el- gráfico III. 
·-

Adoptando una relación de reflujo de 1, el número de 

platos reales correspondientes es de 17 ., 52 que, incrementa 

dos en un 10% resultan 20 p__latos.-
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Localizaci6n del pla.to d� c;,arga_. -

El cálculo del número de platos por encima del alim�g 

tador, se basa en la relación de platos teóricos al reflu� 

jo total necesario para producir el cambio en la concentr� 
-, 

ci6n de los componentes llave entre la alimentación y el -

destilado. Esta proporción es aplicada al número real de -

platos (incluyendo el reboiler) para calcular el número de 

platos por debajo del de alimentación. 

Para tener en cuenta cualquier diferencia apreciable 

en la volatilidad relativa, arriba y por debajo del plato 

de alimentación, la volatilidad relativa usada para calcu

lar los ,1atos de reflujo total entre la alimentación y el 

destilado, está dada por la fórmula: 

e( : . X 

( O(LKD. 
n 

e( HKD 

(X LKA
)

l
/2

: (
1, 071 

X 

q HKD . 
1,000 

. 
1
/2 4,000

) =
1,000 

2,57 

El número de platos para reflujo total, requeridos e!l 

tre la alimentación y el destilado, se puede calcular por 

la fórmula: 

X ( AHK)

XDHK 

30,8 
( 31) 

7,8 

( O , 6 ) 
- 2, 5 7n -

n - 2,79 

El número de platos reales sobre la alimentación será: 

.JL .(R + 1) 
SM 

2,79 

12 
( 20 + 1) = 4, 90 

La vaporización de la alimentación puede ser tomada 
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en cuenta por adici6n de la fracción vaporizada�., mien

tras que 100% de vaporización será equivalente a un plato 

teórico a reflujo total. 

Se cambiará la proporci6n de platos sobre el de ali

mentación en la siguiente forma: 

( n + vaporización ) (R + l) 2,79 + 0,38 
(20+1J=5,55 

12 

platos 

Platos sobre el de alimentación . 6• 

Alimentación de la torre: plato 4

plato 6

plato 8
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ETAPA DE RECUPERACION 

CALCULO DE LOS PLATOS y DEL DIAMETRO DE LA roRRE.-

En este cálculo se sigue el trabajo de "Petroleum 

Refiner - Vol 32 ., No. 1 Pág. 150". 

Dat-9.s para · el.-cálculo.-

Carga: 29,000 Kg/hora. 

Vapor (Destilado + reflujo) : 

29,800 X 1871.1 
X : 

2398 ., 46 
= 23.350 Kg/hora 

Líquido (Fondo + retorno reboiler): 77.800 Kg/hora. 

Densidad del líquido: 

COMPONENTE 

Metano 

Etileno 

Etano 

Propileno 

Propano 

Butano 

.. ,... ' 

:' �, ' 

Densidad del vapor: 

FRACCION DENSIDAD 
MOLAR Kg/dm3

0;015 0,30 

0.,276 0,23 

o.,477 0,37 

0,127 0,52 

0 ., 104 .0 ., 51 

0,009 0,58 

rJ = P.M/V mol

FRACCION DE 
DENSIDAD •. 

0,0045 

0,0635 

0,1770 

0,0660 

0,0530 

0,0050 

0,3690 kg/dm3
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COMPONENTES y P�M. y P.M • 
. . 

Inertes 

Hidrógeno 

Metano 

Etileno 

V. = R.T/..wmolar ,, 

0,168 14 0,36 

0,131 2 0,26 

0,681 16 10,90 

0,018 28 0,30 

P .M .13 ,82 

0,08205 m3 at/Kmol 0Kxl66°K _

13,82 
- + = 43,2 Kg/m3

0,36 

Temperatura promedio 

60 + (-160) 
- so

º
F 

2 

Densidad de vapor a - so
º
F

0,0205 X 227.4 
Vmolar = R.T/7' = -------- = 0,50 m3

38 � 
.... � .. . .  

13.82 

' o .so 
= 27,6 Kg/m3

0,36 m3/Kmol 
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CAPACIDAD DE VAPOR DE LAS CAMPANAS 

Se aplica la ecuación 

3/2 
n.w.s

0 

2.43 

n; Número de ranuras por campanas 

w 
. Ancho de la ranuda (pulgadas) ,, 

So;
Altura de ranuras (pulgadas) 

• Densidad del líquido (lb/pie3)
L" 

• Densidad del vapor (lb/pie3)G" 
De catálogo se adopta: 

O.D. : 35 11

I.D.: 3 3/8 11

• 25• 

w • 

4/16 11
• 

ªº . : 1 1/8" = 1,125 11

1-- OD --f 

11 

So

J. 

. 
3/2 

25x0.25xl.125 
V e = -------- V 2

7
�: 

= 3,15x3,7=11,65 pie3/min

Dado en- m3/hora: · 11,65x1,7:19.8 m3/hora

AREA POR TAZA 

Aplicando la fórmula: 

De= O.D. (en pulgadas)





61 

a = 0,00545 (2xl,125+3 ,5) 2: 0,18 pie3 e 

NUMERO DE TAZAS POR PLATO 

Será igual al riolumen total de vapor en la columna 

dividido la capacidad de vapor por taza. 

N = 

Carga de vapor en 
23,330 Kg/hora 

27.6 Kg/m2

844 m2/hora 

19,8 m2/hor:1 

la torre 

: 844 m3/hora 

: 42 ., 5 43 Tazas 

AREA OCUPADA POR EL TOTAL DE CAMPANAS 

Comprende el área ocupada por las campanas más el es

pacio entre ellas (según se dispongan en cuadrado o en 

triángulo}-·-. 

Se aplica la ecuaci6n: 

0 - 0.785 

Ji: 0.905 

Adoptamos distribución en triángulo 

43 X 0 ., 18 

0,905 

PERDIDA DE AREA (A�) 

- 8,55 pie2

Tiene en cuenta la periferia y distancia al vertedero. 

Se toma 20% de A
0 

�·· 
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20%.de Ac = 8,55/5 = 1,71 pie2

AREA OCUPADA POR VERTEDEROS 

Se aplica la fórmula: 

L ; Capacidad de líquido de la columna (gal/min) 

vL; Velocidad de líquido en los vertederos (pulg/seg) 

L ; 77,800 Kg/hora/369 Kg/m3 = 210 m3/hora. 

= 210 m3/hora x o.473 gal.hora/m3min = 99.2 gal/min 

VL = Se adopta generalmente 4 pulg./seg. 

99.2 Al = 0,0534 -----4. = 1,33 pie2

DIAMETRO DE LA TORRE 
• Se aplica la f6rmula:

1/2 

,6c+�L +
�o 

DT 0,785 

1/2 

. 8,55 + 1,33 + 1,11

DT = 

0,785 

= 3,85 pie = 1,17 m. 

- ,/14,75' =

Se adopta un· exceso- de .155'. Resul.tando; 1,25 m. 



CALCULO DEL ESPACIO ENTRE PLATOS 

Determinación de Hs (nivel estático): Excepto en ins

talaciones en que se deseen espacios estrechos, o donde 

los líquidos tienen tendencia a formar espuma, h
5 

se toma 

1/4 de pulgada. 

Para hs se adoptará i 1/4 ;, 

Determihaci6n de hw (altura de la cresta sobre el ver 

tedero) 

Se calcula 

�; Flujo de líquido sobre el vertedero (Gal/min) 

Lw; Longitud del vertedero(") 

Para� se toma el mismo valor del utilizado para el 

cálculo del arca del vertedero: 99,2 Gal/min. 

Para Lw, se calcula la cuerda, conocida el área del 

segmento circular (AL/2 = 0,62 5) yEi radio del plato

(R = 1,925). 

Cuerda= 2, 37 pie = 28,44" 

De lo que resulta: 

[ 
99.2 7

213 

hw = º·48
28.44 j = o,48xl,99=0,892 pulg.

Determinación de .6.o (Gradiente de líquido): 

Se utiliza el gráfico de 1a-FIG. 1 (� 
0 

/r vs �/DT) 

99.2 
--= = 25,8
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Qw (Flujo.de líquido sobre el vertedero). 

Altura del vertedero: Se toma aproximadamente como S
0

+h
6

. 

1,125 + 0�25 = 1,375 Se toma rv 2 11

Del gráfico resulta: �/r = 0,075 

r = Número de filas de campanas normales al flujo del lí-

quido. 

Resolviendo en forma gráfica 

Luego será: 

r = 5 

6 O - 0,075 X 5: 0,375

Determinación de fi (Gradiente de líquido corregido) 

Se hace una corrección por velocidad de vapor, em�leando 

la fórmula: 

m3 pie3hora 
8,44 hora x o. 45 m3min

Kg #m3 

27 6 -3 x0,0625-- 3• m Kg pie 
-----------------------------

--2 

47,1 X 3.85 

Que aplicada al gráfico 1 resulta &'6o = 0,315 

Luego, será: 
1:::::,..: 0,375 X 0,84: 0,315 

Determinación de la altura total sumergida: 

Se hará por la fórmula: 

Aplicando la Tabla I para · S
0 

"--" l" y al tura sumergida 



"--' 1 1/2 11 la separación entre platos es de 18 11 = 45,7 cm.

CALCULO DE LA ALTURA TO�AL DE LA TORlIB 

De acuerdo al cálculo anterior, para 20 platos será: 

20 X 0,457 • 9,14 m. 
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ANALISIS HIDRAULICO DEL DISENO DE PLATOS 

CAIDA DE PRESION DEL VAPOR EN EL TUBO ASCENDENTE.- (hu) 

Se aplica la f6rmula: 

0,111 • du 

du = Diámetro interno del tubo ascendente (pulg.)

Vu = Velocidad de vapor en el tubo en (pie/seg). 

G • Dens. de vapor (lb/pie3) 

L - Dens. líquido (lb/pie3) 

La velocidad del vapor la calcularemos en base a Ve 

(capacidad de vapor por taza), y el área del tubo ascenden 

dente. 

Area del tubo ascendente (según catálogo):F = 4,20 sq.inch 

Diámetro interno tubo (según catálogo) I.D. =2,312 inch. 

V 11.65 
pie3

e - min Vu = - - ---------------- = 168 pie/min=2,8 F l ft2 

4.20 sq.inch x 144 pie/seg. 
sq.inch

0.111 X 2.312
11 

hu = ---------·-----
Kg 

X 0.0625 
lbm3 

m3 . Kg pie3 

: 0,168 pulg. de líq. de plato. 

� x0.0625 r 
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PERDIDA POR INVERSION DEL VAPOR AL ENTRAR EN LA CAMPANA.-(�r) 

Se aplica la fórmula: 

2,22 

Vr = Velocidad del vapor a través del estrechamiento luego 

de pasar el tubo ascendente y antes de entrar en las 

ranuras pie 
(-) 

seg 

d
0 

= Diámetro interno de la copa (pulg). 

Se eligió un tipo de tubo ascendente de modo que coiu 

cida con el espacio anular: 

Vr = Vu: 2,8 pie/seg.

Diámetro interno (según catálogo) d
0 

= 3,375 pulg. 

h 
r 

2. 22
23,1 

2 ,8 1,72 (
2,312

) = l F-
2

]
1,71 

. 3,375 . 

= 0,091 pulg. li�. de plato. 

o,096xo,949 -

CAIDA DE PRESION DE VAPOR A TRAVES DE LAS RANURAS (h
0

).-

2,43. V 
2/3

; para h
0 

> 0 ., 25 

S
0 

= Altura de ranura (pulg.) 

v : Pic3/min de vapor por la ranura 

W = Ancho de ranura (pulg.) 
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Según catálogo: Número de ranuras: 45 

Ancho de ranuras: 1/2 1i 

7. 

11.6 
pie.)

V
- Vc/n min - = ------,..,.-

45 
= 0,258 pie3/min 

2/3 
2.43 X 0,258 

ho = 1,125 = l,125x0,732 = 0,815 · 

0.125 
23.1 
--

1.72 pulg. de liq. de plato. 

CONTRACCION DEL FLUJO LIQUIDO SOBRE EL TUBO DE BAJADA {h
0

).-

VL = Velocidad del líquido a través del área contracta del

tubo de bajada. 

Se adopta VL = 4 pulg/seg • 0,33 pie/seg.

h0 = 0,56 x 0,332 = 0,61 pulg de liq. de plato

CRESTA DEL LIQUIDO SOBRE EL VERTEDERO (hw).-

Ya calculado 

hw = o,48 [L
�

w 
]
.

2/3 

h = 0,892 pulg. w 

ALTURA DEL VERTEDERO (Hw).-

Hw = 1,125 + 0,25 = .1,375 pulg. 

GRADIENTE DEL LIQUIDO A TRAVES DE LOS PLATOS (6 ).-

Para que todas las tazas se encuentren burbujeando, es 
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recomendable que la caída de presión a través de la misma 

sea > ·2,5 el gradiente de líquido: 

� (ya

h (
íl 

h (
;; 

h (
11 

(h + h + h) > 2,5 6
u r o 

calculado) = 0,315 
ii 

) 
- 0 ., 168 ·-

1 1 
) = 0 ., 091 

11 

) = 0 ., 815 

0,168 + 0 ., 091 + 0,815 

0,315 
= 3.4 >· 2.5 

ALTURA DEL LIQUIDO EN EL REBALSE (Ha) 

Se aplica la fórmula: 

Ha= o,168+0,091+0.,815+0.,061o+2x-0 .,892+0 .,. 25o+1 ., 375+1.5x 

� 0,31� = 5 .. 565 
•• ; : ; i j ¡ i ¡ 

Es de d�se�r P �a -· Hw 'no exc'eda de 1/2 del espéh'!io 

entre otros platos. N6'tese q::ue de esta manera se presenta -

una limitación adicional al "Inundado" sobre el mínimo esp,e_ 

9io entre platos, 

Hd ... ffw � 5,565 '!' l.,375 ; 4,:J.90 <:l/2 11 + +8 11

fERpIDA DE f�SION A TRAVES pE tA TOR¡µ; (LJ. P),•

· Se aplica la fórmula:
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recomendable que la caída de presión a través de la misma 

sea> 2,5 el gradiente de líquido: 

(ya 

h (
íl 

(h + h + h) > 2,5 6u r o 

calculado) = 0,315 
¡¡ 

)
- 0,168·-

h (
¡; " 

) = 0,091 

(
ll 11 

) 
- 0,815 -

0,168 + 0,091 + 0,815 

0,315 
...... -

ALTURA DEL LIQUIDO EN EL REBALSE (Ha) 

Se aplica la fórmula: 

= 3.4 >· 2.5 

Ha = o,168+0,091+0,815+0,0610+2xo,892+0,250+1,375+1.5x 

X 0,315 = 5,565

Es de desear que Ha - Hw no exceda de 1/2 del espét'cio

entre otros platos. N6tes0 que do esta manera se presenta -

una limitación adicional al "Inundado" sobre el mínimo espE:_ 

cio entre platos. 

Hd - liw = 5,565 - 1,375 : 4,190 <1/2 11 + 18 11 

PER�IDA DE PRESION A TRAVES DE LA TORRE (6 p) .

Se aplica la fórmula: 
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ti p = 0,00058 fL Gu + hr h
0 

+ hw + h8 + ,6.. /�

&'P = o,00058x23,l G,168+0.091+0,815+1784+0,25o+0,315/�.

= o,44 lb/pulg3

- -
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TORRE DEMETANIZAOORA 
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ETAPA DE RECU ER.ACION 

TORRE DEMETANIZADORA 

CALCULO DE LA TEMPERATURA DE CABEZA.-

-

�'RD

1 ' 1 

Q 

Esquema d0 flujo en el condensador 

Composici6n de destilado y reflujo: 

Se considera qu el destilado sale con la temperatura de 

rocío. Según criterio de Eng. Data Book (pag. 165), visto el 

punto anterior: 
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t = -170°F

y X =  y/K 

COMPONENTE Mol %alimc. %destilad K % reflujo 

Inertes 15.00 24.30 2.60 9.40 

Hidrógeno 15.40 24.80 16.60 1.50 

Metano 30.80 50.00 o.58 86.30 

Etilono 0.60 o.9o o.34 2.80 

61.80 100.00 100.00 

Haciendo un balance de materia ps.ra 

y! o Fracción do componente i
l. 

' 

plato.

D • Destilado, 61.80 mol/100• 

R . Reflujo, = r x D• 

r • Relación de reflujo = l• 

Aplicando la f6rmula para y'. 

COMPONENTES Y' 

cada componente: 

y! =
1 

en los 

yi.D + x1.R

(R+D) 

vapores del 

mol alimentación. 

Inertes 16.80% destilado + reflujo 

Hidrógeno 

Metano 

Etileno 

13.10 % 

68.10 11 

1. 80. "

99.80 

" 11 

11 11

ti ti 

Último 

La temperatura t' será el punto de rocío de la mezcla 

R+D de composición Y'· 
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l º tantee 2 º 

t =-150 ºF t = 

COMPONENTE 

Inertes 

Hidrógeno 

·Metano

Etileno

� y'-¿__ 
-

Y' 

16.80 

13.10 

68.10 

.1.80 

99.so

I Y' V' Iy'/K 

K Y'/K I{ 

3.5 4.56 3.7 

16.5 0.79 16.0 

o.a 85.00 0.8 

Q.8 10.00 0 .. 2 

100.35 

9 9 • 80 V" 9 5 • 4 7 

tanteo 

-145 °F

y•/K 

4 .• 55 

0.82 

80.10 

10.00 

95.47 

Temperatura del último plato y sus vapores: t 

t' , = -145 ºF
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ETAPA DE RECUPERACION 

TORRE DEMETANIZADORA 

CALCULO DE LA TEMPERATURA DEL LIQUIDO DE ENTRADA AL REBOILER.-

• 

. r-----------

t., 

f T?.v-tF

Balance de energía para el Reboiler: 

DONDE; 

( Rv + F )h1 + Q = ¾� + Fh2
Despejando Rv:

Q ,- F h2 + F h1

�: Reflujo de vapor 

F : Caudal de fondo 

Q : Calor entregado por el reboiler 
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h1 
• Entalpía del líquido de entrada•

h2 
. Entalpía del líquido de salida. 

11v 
• Entalpía del va.por de salida• 

Dado que la entalpía del líqYido varía muy poco al pa-

R = ----

Y como ( H - h) ( H - h) o sea la diferencia de ent 
, 

talpía entre el vapor y el líquido de salida, lo que sella

ma calor de vaporización ),, • 

Ry = ( 1 ) 

Determinación de .. la composición del vapor de reciclo. -

X Y= K.X 

COMPONENTE Mol% alimen. % entrada reb K % en vapor 

Metano 0.20 o.so 3.10 1.55

Etileno 7,.20 18.90 1.55 29.40 

Etano 16.10 42.00 1.55 48.40 

Propilcno 7.20 18.90 0.60 11.40 

Propano 6.60 17.30 o.so 8.65 

Butano 0.90 2.40 0,22 0,53 

38.20 100.00 99.93 
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DETERMINACION DEL CALOR DE VAPORIZACION (A).-

COMPONENTE X 

M0tano 0,005 

Etileno '. 0,198 

Etano 0,420 

Propilcno 0,189 

E y 

11,50 0,0155 

632,00 0,2940 

11435,00 0,4840 

720,00 0,1140 

E' 

2,930 

4,200 

4,500 

7,200 

Propano 

Butano 

0.173 

2,300 

3,340 

3,420 

3,800 

3,920 

0.024 4,500 

678,00 0,0865 7,300 

108,00 0,0053 9,600 

x : Fracción molar del líquido 

E : Entalpí� del líquido Kcal/Mol (Kg) 

h2 : Entalpía molar del líquido Kcal/Mol 

y : Fracción molar del vapor 

E' : Entalpía del vapor Kcal/Mol (Kg) 

Hv: Entalpía molar del vapor Kcal/Mol 

45.5 

1055.0 

2170.0 

822.0 

632.0 

51,0 

�=4,745.5 

Las c:u.t: l_¡_.Ías. están dadas a 80ºF i se tom6 valor O a 

-200 °F.

A=� - h2 = 4.745.50 - 3.584,50 = 1.161,00 Kcal/mol, 

Determinación de la composición del líquido de entrada al r� 

boiler.-

Esto se realiza haciendo un balance de material en el 

reboiler, para cada componente. 
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D� dond.e: 

X' -

i - (Ry+F) 

x! : Fracción molar del componente i en la entrada al 
l. 

reboiler. 

x1: Fracción molar del componente 1 a la salida del

reboiler. 

La cantidad Rv se calcula por la fdrmula ( l ). 

Luego, 

Q 
R,, = A

218.499 K/cal/100 mol aliment. 

1.161 Kcal/Mol 

= 188.5 mol/100 mol aliment. 

será: 
X' 

COMPONENTE Fracci6n molar 

Metano 0.015 

Etileno 0.276 

Etano 0.477 

Propileno 0.127 

Propano 0.104 

Butano 0.009 

! X'= 1.000

La temperatura t
8 

será el punto da ebullición de la me� 

cla F + R,, de la composici6n x•. 
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1 ° tanteo ( 60 ºF) 

COMPONENTES x• K Y'=K.x'

Meta.no 0.015 2.95 0.044 

Etileno 0.276 1.40 o.386

Etano 0.477 1.00 o.477

Propileno 0.127 0.50 0.063 

Propano 0.104 0.42 0.044 

Butano 0.009 0.18 0.001 

X 1 =1.000 Y'=l.1015 

Se tomará, entonces, una temperatura de entrada al 

rcboiler: 

t = 60 ºF e 
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ETAPA DE RECUPERACION 

TORRE DEMETANIZADOBA 

BALANCE DE MATERIAL 

Alimentación.-

COMPONENTES Fase líquida Fase vapor 

mol % P. M. ICg Mol% Kg 

Inertes 4.58 14.00 64.20 10.42 143.40 

Hidr6geno 1.33 2.00 2.66 14.07 28.14 

Metano 6.91 16.00 111.00 0.89 14.22 

Etileno 20.04 28.05 581.00 10.96 306.82_ 

Etano 15.10 30.70 466.00 1.00 30.70 

Propileno 7.01 42.80 300.00 0.19 8.60 

Propano 6.55 44.09 288.00 o.os 2.21 

Butano 0.85 58.12 49.50 o.os 2.7.9 

TOTAL 61.37 1862.40 38.63 536.06 

Destila<io ;¡_ Reflujo.-

COMPONENTE Destiiado Reflujo Deatil.+Reflujo 

Mol% P.M. Kg Mol% Kg Mol% Kg 

Inertes 15.00 14.00 210.00 5.80 81.10 20.80 432.00 

Hidr6geno 15.40 2.00 30.80 0.93 1.87 16.33 32.00 

Metano 30.80 16.00 459.00 53.30 853.10 84.10 1341.00 

Et�.leno 0.60 28.05 1.68 1.73 56.00 2.33 66.10 

TOTAL 61.80 701.59 61.76 992.07 123.58 1871.10 
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Cola.-

COMPONENTE Mol P. M. Kg 

Metano 0.20 16.00 3.20 

Etileno 7.20 28.05 202.00 

Etano 16.10 30.70 493.00 

Propilono 1.20 42.80 308.50 

Propano 6.60 44.09 280.10 

Butano 0.90 58.12 52.30 

TOTAL 38.20 1349.10 
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ETAPA DE RECUPER.ACION 

TORRE DEMETJ\NIZADORA 

BALANCE DE ENERGIA.-

Alimentaci6n.-

·-

Kcal 
COr.iPONEN. Entalpía 

fg Entalpía x mol alim. Entalpía 

·LÍqu. Vapor Líquido Vapor' Total 

Inertes 36,60 36,60 2.340,00 5.250,00 7.590,00 

Hidrógeno 95,00 95,00 252,00 2.675,00 2.927,00 

Metano 27,70 108,10 3.060,00 1.200,00 4.260,00 

Etileno 13,86 130,20 8.081,00 40.400,00 48.481,00 

Etano 13,86 133,00 6.478,00 4.072,00 10.550,00 

Propileno 13,86 133,00 4.160,00 1.142,00 5.302,00 

Propano 13,86 130,40 4.000,00 288,00 4.288,00 

Butano 13.86 130,40 · 686 ,oo 374,00 1.060,00 

84.458,00 

Total de alimentación = 84.458,00 Kcal/lOOalm • 

. 

Las entalpías están dadas en Kcal/Kg_a -l50ºF 

:.: ... c.;l valor de ,.;ntul_pía O a -200 ºF ( 14-4ºK ) • 

;,; (; to 
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,· 'i•)Or u,:. c)qb::::za ( 
-· _ _....,___. -:---... 

: _;estilado + :.r;oflujo ).-

Ental. Compos. Ent.xComp. 

Inertes 4:3,20 432,00 18.650 

Hidrógeno 110,00 32,00 3.520 

M0tano 109,00 1.341,00 146.000 

Etileno 128,00 66,10 8.440 

176. 610 Kcal/lOOmo.al.

La entalpía está dada en Kcal/Kg a -145°·F 

La composici6n está dada en Kg/100 mol alimentación. 

Destilado.-

COMPONENTES· 

Inertes 

Hidrógeno 

Metano 

Etileno 

Ental. 

29,80 

55,00 

110,00 

126,00 

Compos. Enta.xComp. 

210,00 6.360,00 

30,80 170,00 

459,00 51,000,00 

1,68 212,00 

57.742,00 Kca/lOOmo al. 

La entalpía está dada en Kcal/Kg a -170ºF 

La composición está dada en Kg/100 mol alimentación º

Reflujo.

COMPONENTES 

Inertes 

Hidr6geno 

Metano 

Etileno 

Ental. 

29,80 

55,00 

8,32 

8
__, 

;2 

Comp. Entalxcomp. 

81,10 2.415,00 

1,87 103,00 

853,10 7.100,00 

22,00 400,00 

10,084,00 Kcal/100 m.a. 



La e·ntalpía está dada en Kcal/Kg a l 70 ºF 

La alimentación está dada en Kg/100 mol alimentaci6n 

Fondo.-

COMPONENTE 

MEtano 

Etileno 

Etano 

Propileno 

Propano 

Butano 

Ental. 

144,00 

119,20 

111,00 

88,90 

88,90 

77,50 

Compos. 

3,20 

202,00 

493,00 

308,00 

280,00 

52,30 

Ental.x comp. 

461,00 

24.000,00 

54.600,00 

27.350,00 

26.000,00 

4.020,00 

136.431,00 Kcal/100 m.a. 

La entalpía está dada en Kcal/Kg a 80ºF 

La alimentación está dada en Kg/ 100 mol alimcntaci6n. 

Labor del condensador.-

Q0 - Calor extraído por el condensador.

Q
0 

= Calor de vapores de cabeza - calor on el reflujo -

calor en el destilado 

Qc = 176.610,00 - 10.084,00 - 57.742,00

Qc = 108.784,00 KcaljlOO mol alimentación

Balance de la Torre.-

Entrada: Calor de alimentaci6n = 84.458,00 Kcal/loo mol alim. 

Calor de Rebolier' 
(por diferenciE¿_) 

Total de entrada 

=218.499,00 

302.957,00 

" 11 

11 11 



S2.l.ida: Calor de condensador = 108.784,00 Kcal/100 mol alim. 

Calor de destilado = 57.742,00 h 11 

Calor de cola = 136.431,00 11 11 

Total de salida 302.957,00 11 11 

NOT.A: 

En una solución ideal, la entalpía de la solución es i

gual a la suma de las entalpías de los componentes; no hay ca 

lor de disolución. Esto se cumple también para la disolución 

de un gas en un líquido. 

Considerando ahora que la disolución do hidrocarburos 

es una solución ideal, la entalpía será la suma do las enta1 

pías de los componentes, y el H2 y el N2 (inertes ) como@:

ses, intervendrán en las entalpías en tales condici6nes (coE 

dici6nes sobre el punto crítico). 
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ETAPA DE RECUPERACION 

SISTEMA DE R��lt�:J-i.i.iACION i'l1:1A LOS CONDENSADORES POR 

EL METODO DE CASC.ADA 

El método denominado"en cascada" Consiste én una suce

si6n de máquinas frigoríficas a compresión, dond en conden

S8.dor de la máquina que evoluci6na con fluído más voL1til
9 s� 

rá la temperatura menor, cede su calor al evaporador de la má 

quina siguiente. 

El esquema general es el siguiente: 

a r'lflujo 

) i 

; 2
( 

� 

} 
: ,._ ' 

e 
.,, 

e � ( 'I ' 

.L /e¡ . ., ido COl"Jd�n!>adO
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REFRIGERACIOM CON ETILENO 

En este ciclo se debe extraer: 

Q1 = 1.s70.ooo BTU/h del enfriador de alta do metano

Q2 = 4.660.000 BTU/h del condensador de metano

Por lo dicho anteriormente, el condensador del ciclo de 

metano es el mismo evaporadoe 4 del ciclo de etileno. 

El ciclo se realizará en cuatro etapas con enfriamien

to intermedio por refrigerante a mezcla. 

CALCULO DE CAUDALES.-

1).- caudal por ev�porador 4o-

Q2 4.660.000 
=----- = 22.600 lb/h 

2).-Caudal de vapor del separador 4.-

El 90% es líquido que pasa al evaporador, 10% como vapor 

1E4 22.600 
v84 = - x 10 = --- x 10 = 2.520 lb/h 

90 90 

3).-Caudal de vapor del separador 3.

El 93% sale como líquido, 7% como vapor 

V33 = 

25.1200 + 10.500 

93 
X 7 

LE3 
, se supone 10.500 lb/h

= 2.100 lb/h 
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4).-Caudal por el evaporador 2 .

Se supone que pasan: 

LE2 = 10.200 lb/h

5).-Cáudal de vapor del separador 2 .

El 86% sale como líquido, 14% como vapor. 

38.300 + 10.200 

86 
X 14 = 7.900 lb,/h 

6).- Caudal por 01 evaporador 1 .

So supone que pasan LEl = 8.100 lb/h

7).- Caudal de vapor por el separador 1 .

El 83% sale como líquido, el 17% como vapor 

56.400 + 8.100 

83 
X 17 = 13.200 lb/h 

8).- Caudal que pasa por el condensador.-

Le= 77.700 lb/h 

CALOR ADMITIDO POR EL CICLO.-

Evaporador 1: QEl= LE1(i13-i18) = 8.100 (102-(-62))

QEl = 
1.325.000 BTU/h

Evaporador 2: QE2= 
1E2(i10 - i20) = 10.200 (98-(-88))

QE2 = 1.900.000 BTU/h

Evaporador 3: QE3 = 1E3( i17 - i22) = lo.500 (92-(-102))

QE3 = 1.930.000 BTU/h
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Evaporador 4: Es dato 

QE4 = 4.660.000 BTU/h

Sobre calentador:(Enfriador de alta del metano) 

Es dato: Q80 
= 1.870.000 BTU/h 

C.ALOR ELIMINADO POR EL CICLO.-

Enfriador de alta:

Enfría el vapor que sale del �ltimo compresor, desde 

lOOºF a 18°F. 

QEA = 2.600.000 BTU/h 

Condensador, 

En una primera facc enfría el gas desde 18 ºF hasta el 

estado de vapor seco (-18°F) y luego lo condensa hasta la ob 
-

tcnci6n de líquido puro. 

1° Etapa: Q01 = Le ( 114 - 115) = 77.700 ( 120 - 102 ) 

QCl = 1.400.000 BTU/h

2° Etapa: Q02 = Le ( 115 - 116) = 77.700 (102 -(-34)) 

Q02 
= 1Q.6QO.OOO BTU/h 

SERVICIO DE ENFRIAMIENTO 

1).-Enfriador intermedio 1: 

Actúa entre el 1 ° y 2° compresor. 

Se mezc+an: a) 25.100 lb/h de etileno proveniente del compri 

sor 1 de características: t= -10°F; 1
5

= 130 

BTU/h; p = 41 lb/pul2
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Se mezclan b) 13.000 lb/h de etileno proveniente del compre

sor en condiciones: t = -120°F; i7= 92 BTU/lb

p = 41 lb/pul2

La mezcla resultan�e (38.300 lb/h) posee las siguientes 

características: t = -40ºF; i =117' BTU/lb; p = 41 lb/pu12 •

2).- Enfriador intermedio 2 .-

Actúa entre el 2 ° y}º compresor 

a) 38.300 lb/h t = 10° F 

b} 18.100 11 t =-97°F 

Mezcla: 56.100"

ig= 134 BTU/lb

" 

i = 122 " 

3) .- Enfriador intermedj_o 3:

Act�a entre el 3° y 4 ° compresor 

p = 70 lb/pu2

p = 70 11 

p = 70 11 

a) 

b) 

56.400 lb/h t = -60°F ill= 148 BTU/lb P= 160 lb/pu2

mezcla: 11·. 700 " t: = 30 °F i12= 135

POTENCIA DE LOS COMPRESORES: 

Se calcula por la fórmula ya vista: 

Pot = ½; ( i entrada - i salida) 

lf. 

U, 

P= 160 lt,

P= 160 11 

1) De 15 a 41 lb/pul2 :P=25.100 (130-100)=750.000 BTU/H=295 HP

2) De 41 a 70 11 :P=3B.300 (134-117)=650.000 " =255 HP

3) De 70 a 160 " :P=56.400 (148-122)=1.465.000" =575 HP 

4) Del60 a 310 11 :P=77.700 (156-135)=1.630.QOO 11 =775 HP 

1.900.HP 
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CICLO DEL METANO.- El ciclo dol mote.no debe extraer del cond 

densador de la torre dcmetanizad.ora: 4.980.000 BTU/hr. a la 

temperatura de -225ºF. 

El ciclo se realizará en tres compresi6nes con enfria

mientos intermedios para mejorar el coeficiente de efecto 

frigorífico. 

Cantidad de metano circulante: 

1). -Caud�l por el evaporador_. ( 1'-EM _) .- Debo aclarare e que

é�ebido a la particularidad del método en cascada, en que el 

condensador del ciclo del gus maá liviano es el evaporador del 

siguiente (más pesado); el condensador de la torre os el cvapo 

radar del ciclo metano 

Se calcula por l& fórmula: 

1EM =

Q 

4.980.000 BTU/hr 
----------- = 24.400 lb/hr 
110 - (-94) BTU/hr 

2).-Caudal por el subcnfriador (LsE).- Teniendo en cuen

ta que debido al separador de líquido 2, s6lo pa.sa por el ev� 

parador el 85,3% dGl caudal que viene del subenfriador; el va 

lor de LsE se calcula:

1Es =

L 
EM 

• xlOO

85,3 

3) • _;caudal Eº�'

o 

el 

24.400 
1sE =

= 
Q.853

condensador (L0M)

28.600 Lb/hr. 

( * ) .- Debido al se
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parador 4e líquido 1, sólo pasa por el subcnfriador el 78% 

del caudal del ccndensador. De lo que resulta: 

1
sE LCM = -- x 22; 
78 

28.600 

78 
X 22 = 36.700 lb/h 

(*) En este caso se refiere al condensador del ciclo del meta 

no. 

SERVICIO DE ENFRIAMIENTO Y CONDENSAO'ION: 

1).-Enfriador intermedio.- Actúa entre ol compresor de 

baja y de media. Las condiciones en que trabaja son las si-�-

gu..i..ontes: 

Salida del compresor de media: t = -90ºF � 

p = 162 lb/pul2

14= 175 BTU/lb

Entrada al compresor de media: t = -140ºF 

p = 162 lb/pul2

is= 146 BTU/lb 

Calor a extraer por el enfriador intermedio: QEr=La,EC i4-i5)

QEI 
= 28.600 (175 - 146) = 830.000 BTU/hr.

2).-Enfriador de mezcla.- Al caudal E1 proveniente del

compresor de media en la� condici6nes: t = -120°F; p:210 lb/p2

le os agregado el caudal de vapor proveniente del separador 

do l'iquido 1, de condici6nes: t =-177°F; P= 210 lb/pul2 , de 

lo que resulta un caudal E2 de condiciones; t ,=-135 °F;

p ,= 210 lb/pul2 • 

Este cálculo se hac� por repartición proporci6nal en-

tre los puntos A1 y 6 de acuerdo al porcentaee de los caudales.
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}).-Enfriador de alta.- Interviene después del compre

sor de alta, con el fín de llevar el gas de las condicidnes: 

-¡¡ = -70 ° F; p = 410 lb/pul 2, a las de vapor satura.do (punto
2 9) : p = 410 lb/pul; t = -145 °F.

Se aplica la f6rmula: 

QEA = 36.700 (170 - 119) = la870.000 BTU/h

4) .- Condensador.- Este equipo lleva el vap.or desde las

condici6nes de vapor saturado: t = -145 ºF; p � 410 lb/pul2 , 

hasta convertirlo en líquido de iguales características. 

La cantidad de calor entregada est� dada por la f6rmula: 

QCM = 
LCM ( ig - ilO)

QCM = 36.7.00 ( 11� - (-8) = 4.666.000 BTU/h 

5).- SUbenfriador.- El subenfriamiento es la evoluci6n 

12 - 13 que baja la temperatura del líquido antes de pasar por 

la segunda llave expansora. El subenfriador se introduce en el 

ciclo a fin de aumentar el efecto frigorífico. 

La cantidad de calor a extraer está dado por la fórmula: 

QsE = LsE ( i3-i2)

Que tendrá que ser igual a la anterior

QSE = 28.600 (130 - 110) = 572.000 BTU/h

CALCULO DE LA POTENCIA DE LOS COMPRESORES.- La potencia de los 

compresores se calcula multiplicando el caudal circulante por 

la diferencia da entalpías entre el estado final y el inicial. 

Pot. = 1E (isalida- ientrada)
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1).-Compresor de baja: ( de 52 a 162 psig) 

Entrada: i3 = 130 BTU/lb

Salida : i4 = 175 BTU/lb

pl = 1sE (i4 - i5)

P1 = 28.600 (175-130) = 1.285.000 BTU/h = 505 HP 

2).-Compresor de media.- ( de 162 a 210 psig) 

Entrada : i5 = 146 BTU/lb

Salida : i6 = 154 BTU/lb

P2 = 1sE ( i6 - i5 )

P2 = 2.8. 6000 ( 154 - 146) = 228. 000 BTU/h = 90 HP

3).-Compresor de alta.- (de 210 a 410 psig) 

Entrada: i7 = 146 BTU/lb

Salida : is= 170 BTU/lb 

P3 = 1sE ( is - i7 *

p3 = 36.700 ( 170 - 146 ) = 880.000 BTU/h = 345 HP 
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REFRIGERACI�W CON PROPANO 

En este ciclo se debe extraer: 

Q
EA 

= 2.600.000 BTU/h del enfriador de alta del etileno. 

Q01 - 1.400.000 BTU/h de la primera etapa de cond. de etileno

Q02 =10.600.000 BTU/h de la 2• etapa de cond. de etileno

Los condensadores del ciclo de etileno coinciden con 

el equipo evaporador, y el sobrecalentador del ciclo propano 

El ciclo estra compuesto por dos subciclos je compresión 

llllo de dos etapas y llllO de una etapa. 

CALCULO DE CJlUQALES· 

e 

Caudal por el evaporador 4

QC2 10.600.000 
L:E4'= 

-
-

i3
-

il 261' - 87 

Caudal por evaporador 2 

�2 = 14 - 13 
= 

1.400.000 
285-267

Caudal por evaporador 3 

59.000 lb/h 

e 78.000 lb/h 

S'e plantea el sistema de ecuaci6nes: 

del separador de líquido 3: 

Del evaporador 2 

Del evaporador 4 

Resolviendo: 

1
s; Vs 

3 
= --------� 13 

81' 

1E2 = 1E4+LE3+Vs1

1s3 = 1E3 +.LE4 
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L
E3 

= (LE2 x 87/100) - ½;4 •-(78,oooxo,87)- 59,000 =

: 9.000 lb/h 

Caudal de l!quido del separ:ad_,or de _l,íguido �. -· 

Ls3 = LE3 + LE4 = 9.000 + 59.000 = 68.ooo lb/h

.Q_a_udal de v�por del sep •• d3 _líguido J.. -

1s3
87 

X 
13:

9.fil.!.9..�l-. §e_l. e_vaporado,Ll. -

68,ooo 

87 
X 13: 10.150 lb/h 

2.600.000 

280.111 = 15.400 lb/h 

Caudal de yapor del separ8:,,4.,or d� li�uid_o �--

93.550 
V ª . - --

S2 84 
X 16: 17,800 lb/h

Cau�,!.l que 1?1-ªª por e� comeresor 3

Haciendo un balance de energía para el separador 1 

Lcom2: caudal que sale

114 .. 191com;· • Lc2
112 ... 19

del compresor 2= 111.300· lb/h 

132-292 
Lcom3 • 111.300 --- =153�000 lb/h

180-292 
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CALOR AIMITIOO POR EL CICLO 

Evaporador 1: Es dato QEl • 2.600.000 BTU/hr 

Sobrecalentador: Es· dato QSC = 1.400.000 

Evaporador 3: 

11 

QE3 = LE3 (i3-11) = 9.000(267-87)=1.720.ooo BTU/h 

Evaporador 4: Es dato QE4: 10.600.000 BTU/h 

CALOR ELIMINADO POR EL CICLO 

Condensador 1:

Qc1 = LC (is-i9) =111.300 (314-292): 2�220.000 BTU/h 

Condensador 2: 

�2 = Icom3 < 110- 111> - 153.000 (310-306) - 612.000 B'¡'U/h-
-

Condensador 3 

�3 = Lcom3 < 111-112> 

SERVICIO DE ENFRIAMIENTO

Enfriador intermedio: 

- 153.000 (306-180)

Actúa entre el 1° y 2° compresor 

Se mezclan: 

=19.300.00 li 

a) 78.000 lb/h de: t = 65°F P •45 lb/pulg2 15: 304 �TU/lb_

b) 33.200 11 de: t = 8°F P =45 " i7= 280 11 

----

111.200 11 
p =45 

11 11 

POTENCIA DE LOS COMPRESORES 

Se calcula por la f6nnula: 

Pot = LE (isalida - 1entrnda)
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1) ])8 18 a 45 lb/pulg2 : P1: 78.000 (304�285)• 1.480.000 B';;1 •580 HP

2) De 45 a 100 11 P2:111.300( 314-297): 1.890.000 11 =740 " 

3) De 100 240 !" P
:,

•153.000(310 -292)= 2.750.000 11 =l.080 HP 
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CALCULO DEL CONDENSADOR 

El condensador u utilizar será vertical do doble puso 

en los tubos y do un paso on la camisa, con oontrncorriente. 

Por fuera de los tubos so producirá una condensación do una 

mezcla de vapores condensables y so realizará segdn lo ex-

plicado en la Pág. 331 dvl Proccss Hoat Trunsfor de D.Q. 

Kcrn (Primera Edición afio 1950), y por dentro do los tubos 

una cvaporaci6n de metano scgdn lo desarrollado en la Pág.-

488 del citado libro. 

T:.1 • - 145ºF • 

T.2 • 

. 
- 170ºF

T.l: T.2:- 225ºF

P.t: 38 atm:540 psi.

Jv: 43.a Kg/m3
r, 

Se adoptan tubos de 3/4 11 BWG 12 cuyas curactorístico.s 

se han extraído de la Pág. 843 de Kcrn. 

Espesor de pared 0.109 inch. 

0 interior 0.532 11 

0 externo 0.75 "

Arca de flujo por tubo 0.22) 11 

Arca do pie linon1 0.1393 lt 
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l).� Cantidad de calor a eitraer.-

Los datos son ext:roídos del capítulo referido a 

balance de energia de la torre. 

Evaporaci6n de CH
4
.- Ker� pag. 488. 

� He: 108 784 Kcal/100 ma.l de alimentación si la car-

ga es de: 29.800 Kg/h 
Q' : 29.800 Kg/h: ----- : 1155 mol/hé 

25,8 K/mol 

La cantidad a extraer será: 

108.784 X 1155 

100 
= 1.256.000 Koal/hs 

Q't : 1.255.000 X 3,97 BTU/Koal: 4.980.000 BTU/h 

CA.U 1.lL MAXtM0 DE METANQ A EMPLEAR:.- Como refrigor.�:nte se

empleará metáno líquido a presión atmosfárica, que se lle 
-

v;.rá al esto.do de vapor saturado, t: - 260°F 

&Hvap: (236-20) BTU/i: 216 BTU/# vclorea ex

tru!dos del naturnl G�soline Supply Men's Aasociati6n 

( N.G.S.M.A.), p&g 139, 7 ° edici6n. �fio 1957. 

W ch4: 
4.980.000 BTU/h 

216 BTU/# 
23.000 #/h 

2).-l>ETERMINACI0N DE LA TEMPERATURA MEDIA L0G. 

/i T2 - � Tl 
Tml: 

2 .303 log ¡iT2/ 6'fl 

120 - 90 

• (260-140)-(260-170)

2.�03 log.260 -140., · 260 -176

30 
Tml: 

2.303 log � 
:--------

. 2�}03 log 1.33 
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Tml: 
30 

2,303 X 0.125 luego Tml: 104 ° F.-

3.-CALCULO DE LA SUPERFICIE DE INTERCAMBIO.-

\�a) Se realiza por el criterio cst�blecido p�r� la 

evé::,poraci6n en lé:� peg. 459 de Kern que establece p.:�ra l:!quJ: 

dos orglnicos en evr..porfación forza.d2 un flujo mc,ximo de

2o.OOO BTU/H. f2°F.-

A : 
Q 

QfA 
• • 

4.980.000 BTU/h 
10.000 BTUfh ft 

Se adoptnn tubos de 20 ft de longitud. 

Nwncro de tubos: 

498 Ft2

: 178 tubos 
20 X 0.1393 

b) Didmetro del blindage:

Se ndoptr. un condensador de un :p2.so en el blindé::je y

de dos pasos en los tubos con una dist,:ncii:. entre e�oa 4e 

tubos de unn pulgada y tubos de 3/4" dispuestos en forma 

cuo.drungulo.r. Los datos se extraen de Kern, po.g 846 .• 

.ADOPTO: 

Vo � 

Diámetro interno de le. ce.misa: ID: 25 11

Nt: tubos x 197 tubos de 20 11 doblados 

o) Coeficiente totol Vo.:

A : 197 x 20 x �.1393: 550 Ft .-(Aren de intercwmbio) 

4.980.000 BTU/h. 
··- ... -..

2 ��·Cl Ft x 104 •F 
: .-91 BTU/h Ft2
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4) AREA DE FLUJO

Nt 
•
.

n •

a't: 

ü.t : 

at : 

Nwnoro de tubos 

Nwnero de paso de tubos 

Area. de flujo por tubo. 

REFERENCIAS 

Nt x n't 

144 n 

197 X 0.223 

144 X 2 

Luegos at: 0,153 Ft2

5) VELOCIDAD DE MASA:

GT : W/2.t ••
23.000 #/h 

----¿-: 150.000 #/h ft2

0.153 ft 

6) DETERMINACION DEL REINOLS:

Gt x D

·pwt :

150.000 #/h ft2 
X 0.532/ 12 ft

PET: 
0.25 X 0.30 

J : o.25 centistokcs.

� · 0,30 doncidad 

: 90.000 

Valores extraídos del Data Book on HidrocGrbons de 

j. MLxwoll; png. 140· (Viscosidades) y pE.g. 161 (donsidndes).
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7) EL VALOR DE Jn :

So ho.llc.. el valor de Jn en l�\ fig . 24 del K�rn • .Apl.!,

ccndo le f6rmulu: 

DONDE: 

Jn: 
hi X D 

( e ; ¡,/k ) -li;'3
k 

Jh: 220 

D : 0.0444 ft 

k : 0.670 BTU/h.ft •F (N.G.S.M.A.) pag . 158 

e : 0.45 BTU/# ,°F ( Figura Kcrn) 

fr : 0.12 c.p. : 0.12 X 2,42 : 0.29 #/h.ft 

Tenomos entonces: 

0.45 X 0.29 
( 0.67 

-1/3 0.67 1/3 
) : (0.45 X 0.29) : l,54

hit 

Jh X K 

D X 1.54 
: 260 Hi� : 260x 0.532/0,73: 184.-

8) CONDENSACION DE LA MEZCLA.-

En el ctlculo de l::�s constantes, se hLcc la px·csunci6n

de que se trata de un gna puro; pera ello se h2llo. el peso 

Molecular promedio de los gns0a que condens�n y formGn la 

:.- o lículo., suponicndoeo le. propicde.J de 16.s mczcl8.s, que son 

ol , _•,Jmedio de las propiedades de los gc.sGs oomi)onontes •.. 

De ncuerdo �l peso molocular promedio, se -dopt� me

temo como g2.s puro. 
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9) AREA DE FLUJ EXTERNO.-

Se supono un 0sp;•cio entra b.:.•. fflos di; mr..:.ncrc. c,;_uo h1::.

yo. une. ca:!dc de .1: rosi6n re.son ... ble. 

El criterio se cxtro do Kcrn, plg 129: 

N5 - carcasa B i c�rccsc. 

Adopt�mos B ,  1/2 -

ID x C' x· B 
Arca de flujo �a = 

Donde; ID: diámetro interno do le c�rc2sn 

B : Espncio entre b�ffles. 

,.. 

C' :Especia libre (3ntrc 1" y 0.75; se cdopt� 

0,25 11 ) 

pt 
• DistEmci?. entre tubos.• 

25 X 0.25 X 0.25
ft

2 
= = 0 .. 5,�3 

e;..ª 
2 X 144 X l" 

10) DETERMINACION DE LA VELOCIDAD MASICA.

W 

G -a -

Carga : W = 23.350 Kg/h = 51.600 lb/h 

51.600 

0.543 
= 95. 500 lb/h.f.t2

11) YELOCIDAD MASICA DE LA PELICUJ!!.-

Lc velocidad masic� de le película de cond�nsado for

m.-:.'.c.l-:1 en los tubos so utiliz[� el cri tJrio expuesto en Kcrn 

265� y el dos�rrollo posterior de 1� p�gina 336. 

Par¿: los tubos vcrticc-.lcs: 

G' - W' 
- ¡. Nt Do
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W' : Masa de flúido cond0nsado 

Nt: Número de tubos

Do: Diámetro externo. 

Del balance térmico de la torre rectificadora, la rela 

c16n de alimentación a reflujo es d� 1862 Kg. n 992 Kg. 

51600 X 992 
w' = ----------------- =

1.862 
37.600 lb/h 

·37.600 X 12
o' • 

-3-.1-4 .. x--19_7_x_o_. 75 =
332.000 

930 
= 1.220 lb/h.pie2

12 ) CALCULO DEL COEFICIENTE DE PELICULA 

El cálculo del coeficiente de película necesita del co

nocimiento del valor de la temperatura de la película, para 

ello se asume un valor del coeficiente h, y con él se cal

cula la referida temperatura con la cual se verifica si el 

valor supuesto coincide con el hallado. (Kern Pág. 336). 

Asumimos h = 250 

Temperatura media del vapor: 

T -
V -

T0mperatura de la 

t = t n + 
w 

• 

-145-170

2 

pared dol tubo 
ho 

io + ho 

= - 157,5

250 

tw = - 260 + ------
184 + 250 

[- 158 - (-260) J = 20lºF 
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Tomperatura de la película tf = 1/2 (T + t) 

1 
tf • 

2 
(-158 - 201) • - 179ºF

Con ln temp0raturn so halla el valor de sr, nr y kr·

sr = Donsidad de la película = 0,62 (de Maxwoll)

ut = Viscosidad do la película = 0,32 (do Maxwell)

kt = Conductividad de 10.·pcl:ícula : 0,105 (de N.o.s.M.A) 

Con estos valores se determina ol valor de h10 on la

FIG. 12.9 de Kern Pág. 267. 

13.- COEFICIENTE TOTAL LIMPIO 

14.- FACTOR DE ENSUCIAMIENTO 
• 

= 

250 X 184- ---- = 118

184 + 250

h.ft.ºF118 - 91 

118 X 91 
= 0,003 ---

BTU 

Valor que se puedo considerar dentro de lo aceptable. 
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